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Título: “Recuperación de compuestos fenólicos contenidos en la salmuera 
residual del proceso de fermentación de las aceitunas de mesa 
mediante procesos de membrana: combinación de la ultrafiltración 




Las aguas residuales generadas en el proceso de elaboración de 
aceitunas de mesa destacan por su elevada salinidad y su elevada 
concentración de materia orgánica y de compuestos fenólicos, los cuales son 
difíciles de degradar. Estos compuestos tienen una característica dual, por un 
lado, tienen carácter fitotóxico para el suelo, pero por contra, tienen un 
fuerte carácter antioxidante, lo que resulta de gran interés para las industrias 
alimentaria, cosmética y farmacéutica. El objetivo principal de este proyecto 
es la recuperación de los compuestos fenólicos presentes en la salmuera 
residual del proceso de fermentación de las aceitunas de mesa, mediante la 
utilización de procesos de membrana, tanto ultrafiltración (UF) como 
nanofiltración (NF), y adsorción con resinas. El permeado obtenido en la UF 
fue utilizado como alimentación de la NF, y el permeado obtenido en la NF se 
sometió a una etapa de adsorción con resinas no iónicas. 
 
Los ensayos de UF (UP005 y UH030) y NF (NF245 y NF270) se 
realizaron a escala de laboratorio con membranas planas orgánicas de distinto 
corte molecular, variando en cada ensayo la velocidad tangencial (entre 2.2 y 
3.7 m·s-1, y 0.5 y 1.5 m·s-1, respectivamente), la presión transmembranal (entre 
1 y 3 bar, y 5 y 15 bar, respectivamente) y el factor de reducción de volumen. 
Se estudió cómo afectan estos parámetros a la densidad de flujo de permeado 
y a la recuperación de compuestos fenólicos. Asimismo, también se estudió el 
efecto que tienen estos parámetros sobre el ensuciamiento de las membranas 
y se seleccionaron los protocolos óptimos de limpieza de las mismas. Además, 
los resultados experimentales obtenidos en los ensayos con las membranas de 
ultrafiltración se ajustaron a modelos matemáticos para predecir la variación 
de la densidad de flujo de permeado con el tiempo. La adsorción se realizó con 
Resumen   
4 
una resina no iónica, y la desorción se realizó utilizando etanol como 
disolvente. 
 
Los resultados obtenidos mostraron que las membranas de UF son capaces de 
eliminar casi totalmente la turbidez de la salmuera residual, logrando producir 
una corriente de permeado con un mayor grado de pureza de compuestos 
fenólicos. Las mejores condiciones de operación en la ultrafiltración, en 
términos de densidad de flujo de permeado, eliminación de demanda química 
de oxígeno y recuperación de compuestos fenólicos, se obtuvieron con la 
membrana UP005 a 3 bar y 2.2 m·s-1. Las membranas de NF consiguieron 
reducir casi completamente el color de la salmuera residual y enriquecer más 
corriente de permeado en compuestos fenólicos. Las mejores condiciones de 
operación en la nanofiltración, en términos de densidad de flujo de permeado, 
eliminación de demanda química de oxígeno y recuperación de compuestos 
fenólicos, se obtuvieron con la membrana NF245 a 15 bar y 1.5 m·s-1.  
 
Mediante la combinación de estos procesos de membranas se aumentó el 
ratio compuestos fenólicos/DQO un 60% respecto de la salmuera inicial. La 
adsorción mostró que es posible recuperar una elevada fracción de los 
compuestos fenólicos, 98%, (hidroxitirosol y tirosol) presentes en la corriente 
de permeado de la NF con una alta pureza (97%), obteniéndose por otro lado 
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Títol: “Recuperació de compostos fenòlics continguts en la salmorra 
residual del procés de fermentació de les olives de taula mitjançant 





Les aigües residuals generades en el procés d’elaboració d’olives de 
taula destaquen per la seua elevada salinitat i la seua elevada concentració de 
matèria orgànica i de compostos fenòlics, els quals són difícils de degradar. 
Estos compostos tenen una característica dual, d’una banda, tenen caràcter 
fitotòxic, i d’un altra, tenen un fort caràcter antioxidant, el que fa que tinguen 
un gran interès per a les industries alimentaries, cosmètiques i farmacèutiques. 
L’objectiu principal d’aquest projecte és la recuperació de compostos fenòlics 
continguts en la salmorra residual del procés de fermentació de les olives de 
taula, mitjançant l’utilització de processos de membrana, tant d’ultrafiltració 
(UF), com de nanofiltració (NF), i adsorció amb resines. El corrent de permeat 
obtingut en la UF va ser utilitzat com alimentació de la NF, i el permeat 
obtingut en la NF va ser sotmès a una etapa d’adsorció amb resines no 
iòniques.  
 
Els assajos d’UF (UP005 i UH030) i NF (NF245 i NF270) es realitzaren a 
escala de laboratori amb membranes planes orgàniques de distint tall 
molecular, variant en cada assaig la velocitat tangencial (entre 2.2 i 3.7 m·s-1, i 
0.5 i 1.5 m·s-1, respectivament), la pressió transmembranal (entre 1 i 3 bar, i 5 i 
15 bar, respectivament) i el factor de reducció de volum. Es va estudiar com 
afecten aquests paràmetres a la densitat de flux de permeat i a la recuperació 
dels compostos fenòlics. Així mateix, també es va estudiar l’efecte que tenen 
aquests paràmetres sota l’embrutament de les membranes i es van seleccionar 
el protocols òptims de neteja de les mateixes. A més, els resultats 
experimentals obtinguts en els assajos amb les membranes d’ultrafiltració es 
van ajustar a models matemàtics per a predir la variació de la densitat de flux 
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de permeat amb el temps. L’adsorció es realitzà amb una resina no iònica, i la 
desorció es realitzà utilitzant etanol com a dissolvent. 
 
Els resultats obtinguts mostraren que les membranes d’UF poden 
eliminar quasi completament la terbolesa de la salmorra residual, aconseguint 
produir un corrent de permeat amb un major grau de puresa de compostos 
fenòlics. Les millors condicions d’operació en la ultrafiltració, en els termes de 
la densitat de flux de permeat, l’eliminació de la demanda química d’oxigen i la 
recuperació dels compostos fenòlics, es van obtindré amb la membrana UP005 
a 3 bar i 2.2 m·s-1. Les membranes de NF van aconseguir reduir quasi 
completament el color de la salmorra residual i enriquir més el corrent de 
permeat en compostos fenòlics. Les millors condicions d’operació en la 
nanofiltració, en els termes de la densitat de flux de permeat, l’eliminació de la 
demanda química d’oxigen i la recuperació de compostos fenòlics, es van 
obtindré amb la membrana NF245 a 15 bar i 1.5 m·s-1. 
 
Mitjançant la combinació d’aquests processos de membranes 
s’augmentà el rati de compostos fenòlics/DQO un 60% respecte de la salmorra 
inicial. L’adsorció va mostrar que es possible recuperar una elevada fracció del 
compostos fenòlics, 98%, (hidroxitirosol i tirosol) presents en el corrent de 
permeat de la NF amb una alta puresa (97%), obtenint-se per un altre costat 
un corrent salí àcid amb una baixa concentració de compostos fenòlics. 
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Title: “Recovery of phenolic compounds present in the residual fermentation 
brine from table olives production by membrane processes: 




Wastewater generated by the industry of table olives production 
stands out by its high salinity and high organic matter load and phenolic 
compounds concentration, which are difficult to degrade. These compounds 
have a double characteristic, on one hand, they have a fitotoxic nature harmful 
to the ground, but on the other hand, they also possess an antioxidant nature, 
which has a great interest for the food, cosmetic and pharmaceutic industries. 
The main aim of this work is the recovery of phenolic compounds from the 
residual brine generated in the table olives fermentation process. For this 
purpose, membrane processes, both ultrafiltration (UF) and nanofiltration 
(NF), and adsorption with resins have been considered. The permeate from the 
UF was used as feed for the NF step and the NF permeate was submitted to a 
non-ionic resins adsorption process. 
 
The UF and the NF experiments were performed at laboratory scale 
using flat organic membranes of different molecular weight cut off and 
material (UP005 and UH030 UF membranes and NF245 and NF270 NF 
membranes). The following operating conditions were varied: the 
transmembrane pressure (for each type of membranes, a range of 1 to 3 bar 
and 5 to 15 bar were considered, respectively), the crossflow velocity 
(between 2.2 to 3.7 m·s-1 and 0.5 to 1.5 m·s-1, for each type of membranes, 
respectively) and the volume reduction factor. The effect of these parameters 
on the permeate flux and the recovery of the phenolic compounds was 
studied. Furthermore, the influence of these parameters on the membrane 
fouling was analysed and the optimal cleaning protocols were selected. 
Moreover, the experimental results obtained in the UF step were fitted to 
mathematical models to predict the evolution of permeate flux with time. 
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Adsorption was performed using a non-ionic resin, and desorption was carried 
out by using ethanol as a solvent.  
 
Results showed that the UF membranes were capable of eliminate 
nearly all the turbidity of the residual brine, obtaining a permeate stream with 
a greater purity of phenolic compounds. The best results in terms of permeate 
flux, chemical oxygen demand elimination and phenolic compounds recovery 
were reached using a UP005 membrane at 3 bar and 2.2 m·s-1. The NF 
membranes could remove practically all the colour of the residual brine and to 
increase to a greater extent the purity of phenolic compounds in the permeate 
stream. The best results in terms of permeate flux, chemical oxygen demand 
elimination and phenolic compounds recovery were obtained using a NF245 
membrane at 15 bar and 1.5 m·s-1. 
 
The combination of both membrane processes increased the phenolic 
compounds/DQO ratio by 60% when compared to the residual brine. The 
subsequent adsorption step showed that it is possible to recover a high 
fraction (98 %) of the phenolic compounds (hydroxytyrosol and tyrosol) 
present in the NF permeate, achieving a high purity (97%), and obtaining also 

































El presente proyecto de investigación, basado en la recuperación de 
compuestos fenólicos mediante tratamiento de membranas y adsorción con 
resinas, se ha llevado a cabo dentro del Programa de Doctorado de Ingeniería y 
Producción Industrial de la Escuela de Doctorado de la Universitat Politècnica 
de València. La presente Tesis Doctoral “Recuperación de compuestos 
fenólicos contenidos en la salmuera residual del proceso de fermentación de 
las aceitunas de mesa mediante procesos de membrana: combinación de la 
ultrafiltración y la nanofiltración” se ha desarrollado dentro del Programa 
INNPRONTA (referencia IPT-20111020), en el proyecto ITACA (Investigación de 
Tecnologías de Tratamiento, Reutilización y Control para la sostenibilidad 
futura de la Depuración de Aguas). Dicho proyecto ha sido subvencionado por 
el Centro para el Desarrollo Tecnológico Industrial (CDTI), dependiente del 
Ministerio de Economía y Competitividad, y cofinanciado por los Fondos FEDER 
y por la empresa Depuración de Aguas del Mediterráneo (DAM). El trabajo de 
investigación se ha realizado gracias a la concesión de una beca de 
especialización desarrollada en el Instituto Universitario de Seguridad 
Industrial, Radiofísica y Medioambiental (ISIRYM).  
 
Durante el desarrollo de la presente Tesis Doctoral se han escrito 
cuatro artículos, de los cuales se han publicado dos, estando los otros dos en 
proceso de revisión. Los artículos publicados se encuentran en revistas de 
ámbito internacional, con un índice de impacto situado en el primer cuartil, 
dentro de la categoría de Ingeniería Química e Ingeniería Ambiental. Asimismo, 
los resultados obtenidos se han presentado en diversos congresos 
internacionales.  
 
La Tesis Doctoral se ha estructurado en nueve apartados, cuyo 
contenido se expone a continuación. En el primer apartado se presenta la 
motivación y la justificación que ha impulsado a desarrollar este trabajo de 
investigación. En el segundo apartado se plantea el objetivo principal de la 
presente Tesis y se detallan los objetivos secundarios. En el tercer apartado se 
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enumeran las publicaciones en revistas de investigación internacionales, así 
como las participaciones en congresos realizados en base a los resultados 
obtenidos en la presente Tesis Doctoral. En el cuarto apartado se introducen 
los antecedentes que refieren el impacto ambiental generado por la industria 
dedicada a la producción de aceitunas de mesa en el mundo, y en particular en 
España. En este apartado, también se realiza una exhaustiva revisión 
bibliográfica sobre las características de los efluentes generados en dicha 
industria, así como, de las técnicas actuales disponibles para clarificar las aguas 
residuales que se generan y para recuperar compuestos fenólicos presentes en 
aguas residuales de similares características; como son la tecnología de 
membranas y la adsorción con resinas. En el quinto apartado se describen 
todos equipos, materiales y reactivos para llevar a cabo la caracterización de 
los distintos efluentes obtenidos. De igual manera, también se expone la 
metodología experimental seguida y se describen las plantas utilizadas en las 
diferentes partes del proceso. A continuación, en el sexto apartado se 
presentan y se discuten todos los resultados obtenidos en esta Tesis. En el 
séptimo apartado se realiza un estudio económico preliminar para estimar los 
costes de operación que supondría la implantación de un proceso de 
membranas (ultrafiltración y nanofiltración) seguido de una etapa de 
adsorción con resinas en vista a tratar un agua residual de salmuera de 
fermentación de aceitunas de mesa para recuperar los compuestos fenólicos. 
En el apartado octavo se detallan las principales conclusiones obtenidas tras el 
análisis de todos los resultados obtenidos. Finalmente, en el noveno apartado 

























A Área de la membrana 
       Absorbancia a la longitud de onda de 440 nm 
       Absorbancia a la longitud de onda de 700 nm 
a Pendiente que relaciona las áreas de los picos 
cromatográficos y las concentraciones de los compuestos 
A final Valor de la absorbancia tomada a los 6 minutos 
A inicial Valor de la absorbancia tomada a t0 
a.C. Antes de Cristo 
A/D Adsorción/Desorción 
A0 Área de los poros de la membrana 
AAT Actividad antioxidante total 
Abs Valor de la absorbancia 
ABTS·+ Radical del ácido 2,2’-azinobis (3etilbenzotiazolín)-6-
sulfónico 
Ac Área del pico del compuesto 
AHQ Área del pico de la hidroquinona 
AHTY Área del pico del hidroxitirosol 
ap Radio de las moléculas o partículas de soluto 
Ap.i Área del pico del patrón interno 
at Resistencia especifica de la torta 
ATY Área del pico del tirosol 
AWWA American Water Works Association 
b Velocidad con que las moléculas de soluto se depositan 
sobre la superficie de la membrana 
BFSL Best Fit Straight Line 
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c Velocidad de crecimiento de la torta 
CA Carbón activo 
Cc Concentración del compuesto 
CDTI Centro para el Desarrollo Tecnológico Industrial 
Ce Concentración de soluto en el fluido en el equilibrio 
CFSST Concentración de SST en el alimento 
CHQ Concentración de la hidroquinona 
CHTY Concentración del hidroxitirosol 
Ci,A  Concentración del componente i en el alimento 
Ci,P  Concentración del componente i en el permeado 
Ci,R  Concentración del componente i en el rechazo 
Color Medida de color 
Cp.i Concentración del patrón interno 
CPSST Concentración de SST en la disolución de permeado 
CTY Concentración del tirosol 
d Lectura 
DAM Depuración de Aguas del Mediterráneo 
DMCD Destilación por membranas con contacto directo 
DO Destilación osmótica 
DQO Demanda química de oxígeno 
DS Desviación estándar 
e Escalón de verificación 
EDAR Estación depuradora de aguas residuales 
EFSA Autoridad Europea de Seguridad Alimentaria 
Ei Porcentaje de eliminación del color, la conductividad o la 
turbidez 
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ESS (%) Porcentaje de eliminación de sólidos en suspensión 
totales (ESST), fijos (ESSF) o volátiles (ESSV) 
ET Porcentaje de eliminación de la turbidez 
FAO Organización de las Naciones Unidas para la Alimentación 
y la Agricultura 
FC Factor de concentración 
FRV Factor de reducción de volumen 
h Altura máxima 
HPLC Cromatografía líquida de alta resolución 
IOC International Olive Council 
ISIRYM Instituto Universitario de Seguridad Industrial, Radiofísica 
y Medioambiental 
ITACA Investigación de Tecnologías de Tratamiento, Reutilización 
y Control para la sostenibilidad futura de la Depuración de 
Aguas 
ITQ Instituto de Tecnología Química 
J Densidad de flujo de permeado 
J0 Densidad de flujo de permeado 
Jee Densidad de flujo de permeado en el estado estacionario 
JMod.bloqueo intermedio  Densidad de flujo de permeado correspondiente al 
modelo de Hermia para describir un ensuciamiento por 
bloqueo intermedio de poros 
JMod.formación de torta  Densidad de flujo de permeado correspondiente al 
modelo de Hermia para describir un ensuciamiento por 
formación de torta 
K Constante del modelo de Hermia adaptado a flujo 
tangencial 
K’ Constante del modelo clásico de Hermia 
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KB Descenso del área de la sección transversal de los poros 
de la membrana por unidad de volumen total de 
permeado que atraviesa la membrana 
Kc Constante del modelo de Hermia para el mecanismo de 
ensuciamiento por bloqueo completo de poros 
kcps Kilo counts per second 
Kgl Constante del modelo de Hermia para el mecanismo de 
ensuciamiento por formación de torta 
Kgl´ Parámetro relacionado con la densidad de la alimentación, 
la fracción másica de los solutos en suspensión, la relación 
de masa del gel húmedo a seco y el área de membrana 
Ki Constante del modelo de Hermia para el mecanismo de 
ensuciamiento por bloqueo intermedio de poros 
KIPB Constante del modelo de Mondal y De para el bloqueo 
intermedio de poros 
Ks Constante del modelo de Hermia para el mecanismo de 
ensuciamiento por bloqueo estándar de poros 
Lp Coeficiente de permeabilidad de la membrana 
MEUF Ultrafiltración micelar 
MF Microfiltración 
MWCO Umbral de corte molecular (Molecular weight cut-off) 
n Parámetro que indica tipo de mecanismo de 
ensuciamiento de Hermia 
ɳ Factor de conversión 
NF Nanofiltración 
NTU Nephelometric Turbidity Units 
OI Ósmosis inversa 
p/p Proporción peso/peso 
p/v Proporción peso/volumen 
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P0 Masa del filtro antes de filtrar 
P1 Masa del filtro después de filtrar y secar la muestra 
P2 Masa del filtro después de filtrar y calcinar la muestra 
PBS Tampón de fosfato salino 
PL1_NF Protocolo de limpieza inicial para las membranas de NF 
PL1_UF Protocolo de limpieza química inicial para las membranas 
de UF 
PL2_NF Protocolo de limpieza química para las membranas de UF 
PL2_UF Protocolo de limpieza química 2 para las membranas de UF 
PL3_UF Protocolo de limpieza química 3 para las membranas de UF 
PL4_UF Protocolo de limpieza química 4 para las membranas de UF 
PL5_UF Protocolo de limpieza química 5 para las membranas de UF 
PTM Presión transmembranal 
q Concentración de soluto adsorbida por unidad de 
adsorbente 
Q Caudal 
QA Caudal de alimentación 
QP Caudal de permeado 
QR Caudal de rechazo 
R Coeficiente de rechazo 
R’a Resistencia hidráulica en el estado estacionario debida a la 
adsorción y la polarización por concentración 
R’cf  Resistencia hidráulica en el estado estacionario debida a la 
formación de torta 
R2 Coeficientes de regresión 
  
Ra  Resistencia debida a los fenómenos de adsorción y 
polarización por concentración 
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Rcf  Resistencia debida a los fenómenos formación de torta 
RFC Reactivo de Folin-Ciocalteu 
RIPB Resistencia debida al bloqueo intermedio de poros 
Rm Resistencia intrínseca de la membrana determinada 
usando agua pura como alimento 
RSST Porcentaje de rechazo de SST 
Rt Resistencia hidráulica total de la membrana 
SS Sólidos en suspensión 
SS0 Cantidad de sólidos en suspensión totales, fijos o volátiles  
en la muestra inicial 
SSF Sólidos en suspensión fijos 
SSF Cantidad de sólidos en suspensión totales, fijos o volátiles  
en la muestra final 
SST Sólidos en suspensión totales 
SSV Sólidos en suspensión volátiles 
ST Disolución de trabajo 
t Tiempo 
t0 Tiempo inicial 
t1 Tiempo definido por el Modelo de Mondal y De 
TEAC Trolox equivalent antioxidant capacity 
UE Unión Europea 
UF Ultrafiltración 
UPLC Ultra Performance Liquid Chromatography 
UPV Universitat de València 
UV Ultraviloleta 
v/v Proporción volumen/volumen 
V Volumen 
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V30 Volumen de sólidos sedimentables a los 30 minutos 
VA Volumen de alimentación 
VFi Valor del color, la conductividad o la turbidez en la 
alimentación 
VFT Velocidad de flujo tangencial 
VFT Valor de la turbidez en el alimento 
VMD Destilación por membranas con vacío 
  
VPi Valor del color, la conductividad o la turbidez en la 
disolución de permeado 
VPT Valor de la turbidez en la disolución de permeado 
VR Volumen de rechazo 
Xm Fracción de soluto sobre la superficie de la membrana 
α Fracción de poros de la membrana bloqueados 
λ Longitud de onda 
ρm Densidad de la disolución de alimentación sobre la 
superficie de la membrana 
ρs Densidad de la disolución 
σ Coeficiente de reflexión 
ψ Factor que relaciona ap con la forma de las moléculas o 
partículas de soluto 
∆P Presión transmembranal 













































La disminución de las reservas de agua dulce del planeta, debido 
principalmente a un incremento en la densidad de población y a los elevados 
volúmenes consumidos por el sector de la agricultura y utilizados por el sector 
industrial, está contribuyendo al problema de su escasez. Además, 
actualmente la tendencia de la población a trasladarse a grandes núcleos 
urbanos, así como la centralización de ciertos procesos industriales y agrarios 
por regiones y/o zonas, ha provocado que se generen grandes concentraciones 
de determinados compuestos contaminantes y/o tóxicos en ciertas áreas 
puntuales, produciendo desequilibrios y degradación del medio ambiente.  
 
En el sector industrial, gran parte del agua utilizada es vertida como 
agua residual, pudiendo contener una elevada concentración de los 
compuestos químicos utilizados durante los respectivos procesos productivos. 
En las últimas décadas, para hacer frente a este problema, gobiernos y 
administraciones han desarrollado medidas más estrictas en materia de 
Legislación medioambiental, reduciendo los límites de vertido e 
incrementando las tasas del canon de vertido. 
 
Con el objeto de reducir el volumen de las corrientes de vertido, las 
empresas han puesto un mayor interés en el desarrollo de iniciativas para el 
tratamiento de los residuos y la recuperación de compuestos de interés, 
debido a la doble ventaja que presentan: por un lado se reduce el volumen de 
los mismos y, por otro lado, se consigue obtener un nuevo producto que 
puede ser comercializado, con el consiguiente beneficio que supone desde el 
punto de vista económico, social y medioambiental. 
 
Dentro de este grupo de empresas, se pueden englobar las dedicadas 
al sector de la producción de aceitunas de mesa. Esta industria, situada en su 
mayor parte en la zona del Mediterráneo, se caracteriza por generar grandes 
volúmenes de residuos. El principal productor mundial de aceitunas de mesa 
es España. Las aguas residuales generadas por esta industria destacan por su 
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elevada capacidad contaminante y por el interés que generan los compuestos 
fenólicos contenidos en ellas. Estos compuestos son difíciles de degradar y 
tienen una característica dual, ya que poseen carácter fitotóxico para el suelo 
pero, por contra, tienen un elevado poder antioxidante, lo que los hace muy 
valiosos para la industria alimentaria, cosmética y farmacéutica. Por tanto, la 
recuperación de dichos compuestos fenólicos a partir del residuo industrial 
generado en este sector permitiría, por un lado, reducir la capacidad 
contaminante de estas aguas y por otro, posibilitaría la obtención y 
comercialización de compuestos de alto valor añadido. 
 
Actualmente, se ha impulsado el uso de procesos de membrana a gran 
escala en aquellos casos donde se plantea la posibilidad de reutilizar efluentes 
y recuperar compuestos. Además, las modernas membranas de elevado 
rechazo tienen mayor capacidad de retener contaminantes orgánicos e 
inorgánicos disueltos en el agua. Por tanto, la aplicación de los procesos de 
membrana se considera muy adecuada para llevar a cabo la recuperación y 
purificación de la fracción fenólica presente en las aguas residuales generadas 
durante el proceso de elaboración de las aceitunas.  
 
Las aguas residuales procedentes de la elaboración de las aceitunas se 
caracterizan por poseer una elevada conductividad y una elevada carga 
orgánica. El uso de procesos de membrana para la recuperación y 
concentración de los compuestos fenólicos ofrece importantes ventajas, ya 
que éstos permiten concentrar y/o eliminar materia orgánica residual y sólidos 
disueltos sin necesidad de añadir productos químicos y con reducidas 
inversiones de capital.  
 
En la presente Tesis Doctoral se pretende estudiar la viabilidad técnica 
de la recuperación de los compuestos fenólicos contenidos en la salmuera 
residual del proceso de fermentación de las aceitunas de mesa. Para ello, se ha 
utilizado un agua residual real, procedente de una empresa ubicada en la 
Comunidad Valenciana. Para la recuperación se han considerado, como 
tratamientos principales, los procesos de ultrafiltración y nanofiltración, los 
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cuales se han combinado con adsorción mediante resinas. La finalidad del 
proceso propuesto es la recuperación de los compuestos fenólicos y la 
reutilización de la salmuera. De este modo se consigue, además, reducir el 
impacto ambiental generado por estas aguas.  
 
Cabe destacar que la presente Tesis Doctoral se ha desarrollado en el 
marco del proyecto ITACA (Investigación de Tecnologías de Tratamiento, 
Reutilización y Control para la sostenibilidad futura de la Depuración de 
Aguas), dentro del Programa INNPRONTA (referencia IPT-20111020). Éste ha 
sido financiado por el Centro para el Desarrollo Tecnológico Industrial (CDTI), 
dependiente del Ministerio de Economía y Competitividad, y cofinanciado por 
los Fondos FEDER bajo el “Programa Operativo de I+D+i por y para el beneficio 
de las empresas” (Fondo Tecnológico) y cofinanciado por la empresa 
Depuración de Aguas del Mediterráneo (DAM). El doctorando ha realizado el 
proyecto de investigación “Recuperación de compuestos fenólicos contenidos 
en la salmuera residual del proceso de fermentación de las aceitunas de mesa 
mediante procesos de membrana: combinación de la ultrafiltración y la 
nanofiltración” dentro del Programa de Doctorado de Ingeniería y Producción 
Industrial de la Escuela de Doctorado de la Universitat Politècnica de València, 
gracias a la concesión de una beca de especialización desarrollada en el 
Instituto Universitario de Seguridad Industrial, Radiofísica y Mediambiental 






























El objetivo principal de la presente Tesis Doctoral consiste en la 
recuperación de los compuestos fenólicos presentes en la salmuera residual 
del proceso de fermentación de las aceitunas de mesa, mediante la utilización 
de procesos de membrana. Para ello se ha seleccionado una combinación de 
ultrafiltración (UF), para eliminar, en la corriente de rechazo, la mayor parte de 
la materia orgánica, nanofiltración (NF), para recuperar los compuestos 
fenólicos en la corriente de permeado, separándolos del resto de la materia 
orgánica, y adsorción mediante resinas poliméricas para separar finalmente 
dichos compuestos de la salmuera a partir del permeado de la NF.  
 
Para lograr dicho objetivo principal se plantean los siguientes objetivos 
específicos: 
 
- Estudiar el efecto de las condiciones de operación (velocidad 
tangencial, presión transmembranal y factor de concentración) sobre 
la densidad de flujo de permeado y la eliminación de materia orgánica 
y sólidos en suspensión en el proceso de ultrafiltración, utilizando 
diferentes membranas comerciales de UF. 
 
- Seleccionar la membrana y las condiciones óptimas de operación en el 
proceso de UF para conseguir la mayor densidad de flujo de permeado 
y eliminación de materia orgánica y sólidos en suspensión, con las 
menores pérdidas de compuestos fenólicos. 
 
- Modelizar matemáticamente la variación de la densidad de flujo de 
permeado con el tiempo para el proceso de UF. 
 
- Estudiar el efecto de las condiciones de operación (velocidad 
tangencial, presión transmembranal y factor de reducción de volumen) 
sobre la densidad de flujo de permeado y la recuperación de 
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compuestos fenólicos en el proceso de nanofiltración, utilizando 
diferentes membranas comerciales de NF. 
 
- Seleccionar la membrana y las condiciones óptimas de operación en el 
proceso de NF para conseguir la mayor densidad de flujo de permeado 
y recuperación de compuestos fenólicos. 
 
- Optimizar los protocolos de limpieza de las membranas de UF y NF 
para recuperar la permeabilidad inicial de las membranas.  
 
- Evaluar la viabilidad de un proceso de adsorción para la recuperación 




Adicionalmente, aunque el objetivo principal de la Tesis Doctoral fue la 
recuperación de los compuestos fenólicos presentes en el agua residual, 
también se han realizado estudios preliminares en los que se aplicó la 
combinación de la UF y la NF al efluente de un reactor biológico secuencial 
(RBS), con la finalidad de regenerar la salmuera para su reutilización en el 



























Durante el desarrollo de la presente Tesis Doctoral los resultados 
obtenidos se han divulgado en diversas publicaciones de ámbito internacional, 
tanto en revistas como en congresos y conferencias 
 
Publicaciones en revistas de investigación internacionales: 
 
C. Carbonell-Alcaina, M.J. Corbatón-Báguena, S. Álvarez-Blanco, M.A. 
Bes-Piá, J.A. Mendoza-Roca, L. Pastor-Alcañiz. Determination of fouling 
mechanisms in polymeric ultrafiltration membranes using residual brines from 
table olive storage wastewaters as feed. Publisher: Elsevier. Journal of Food 
Engineering 187 (2016) 14-23.  
Doi: http://dx.doi.org/10.1016/j.jfoodeng.2016.04.016 
 
E. Ferrer-Polonio, C. Carbonell-Alcaina, J.A. Mendoza-Roca, A. Iborra-
Clar, S. Álvarez-Blanco, A. Bes-Piá; L. Pastor-Alcañiz. Brine recovery from 
hypersaline wastewaters from table olive processing by combination of 
biological treatment and membrane technologies. Journal of Cleaner 
Production 142 (2017) 1377-1386.  
Doi: http://dx.doi.org/10.1016/j.jclepro.2016.11.169 
 
C. Carbonell-Alcaina, S. Álvarez-Blanco, M.A. Bes-Piá, J.A. Mendoza-
Roca, L. Pastor-Alcañiz. Ultrafiltration of residual fermentation brines from the 
production of table olives at different operating conditions. Publisher: Elsevier. 
Journal of Food Engineering. (En revisión) 
 
C. Carbonell-Alcaina, S. Álvarez-Blanco, M.A. Bes-Piá, J.A. Mendoza-
Roca, L. Pastor-Alcañiz. Recovery of phenolic compounds from pretreated 
residual fermentation brines from the production of table olives by 
nanofiltration at different operating conditions. Publisher: Elsevier. 
Desalination. (Enviado) 
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Participaciones en congresos nacionales e internacionales: 
 
Recovery of phenolic compounds from table olive wastewaters by 
means of membrane processes: pretreatment by ultrafiltration. Authors: C. 
Carbonell-Alcaina, S. Álvarez-Blanco, A. Bes-Piá, J. A. Mendoza-Roca, L. Pastor- 
Alcañiz (Spain). 9th Ibero-American Conference on Membrane Science and 
Technology, CITEM May 25-28, 2014. Santander, Spain. 
 
Utilization of ultrafiltration to pretreat table olive wastewaters to 
recovery phenolic compounds by means of membrane processes. Authors: C. 
Carbonell-Alcaina, S. Álvarez-Blanco, A. Bes-Piá, J. A. Mendoza-Roca, L. Pastor- 
Alcañiz (Spain). XXXI EMS Summer School 2014 on Innovative Membrane 
Systems organized by the Institute on Membrane Technology, ITM-CNR, Rende 
(CS) – Italy. 
 
Nanofiltration process to recover phenolic compounds from uf 
pretreated table olive wastewaters. Authors: C. Carbonell-Alcaina, S. Álvarez-
Blanco, A. Bes-Piá, J. A. Mendoza-Roca, L. Pastor- Alcañiz (Spain). EuroMed 
2015, Desalination for Clean Water and Energy, Palermo (mayo 2015). 
European Desalination Society. 
 
Integrated membrane process to recover phenolic compounds from 
table olive wastewaters. Authors: C. Carbonell-Alcaina, S. Álvarez-Blanco, A. 
Bes-Piá, J. A. Mendoza-Roca, L. Pastor- Alcañiz (Spain). EMC 2015, 
Euromembrane Conference, Aachen Germany (September 2015). 
 
Ultrafiltration of wastewaters from table olive packing plants: 
modeling of the process. Authors: C. Carbonell-Alcaina, M.J. Corbatón-
Báguena, S. Álvarez-Blanco, A. Bes-Piá, J.A. Mendoza-Roca, L. Pastor-Alcañiz 
(Spain). Conference and Exhibition Desalination for the Environment. Clean 



























4.1. La aceituna de mesa verde estilo español 
 
La aceituna es el fruto del olivo (“Olea europea”), que es una planta 
perenne característica de la zona del mar Mediterráneo. El olivo se desarrolla 
muy bien en zonas con precipitaciones medias anuales de 300 – 500 mm y 
alturas inferiores a 700 metros sobre el nivel del mar, condiciones que se 
ajustan a la zona mediterránea. Además, es una planta resistente, capaz de 
soportar bien temperaturas que oscilan desde los 6 ºC en invierno hasta los 
40 ºC en verano y largas sequias, lo que le ha permitido adaptarse bien a otras 
zonas geográficas. Actualmente, se cultiva en 5 de los 6 continentes, 
destacando, aparte de en la zona mediterránea, sobretodo en regiones de 
Estados Unidos (EEUU), Argentina y Perú (Figura 4.1). 
 
 
Figura 4.1. Principales aéreas de cultivo del olivo en el mundo. 
 
 
Históricamente, algunos autores consideran que el cultivo del olivo se 
inició entre los años 6.000 a 5.000 a.C. en las zonas de Persia y Mesopotamia y 
de ahí se extendió a las zonas de las actuales Siria y Palestina dominadas por 
los fenicios (Kiritsakis et al., 1998) (Giovacchino, 2013). Desde estas regiones, 
los fenicios y después los griegos y los romanos fueron los responsables de su 
propagación a lo largo del resto de las zonas costeras del Mediterráneo. Se 
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tiene constancia de que en la antigüedad, los egipcios, las colonias griegas y el 
imperio romano cultivaron olivos y procesaron la aceituna tanto para consumo 
humano como para producción de aceites y grasas (Kapellakis et al., 2008). Sin 
embargo, la obtención de aceites y grasas fue adquiriendo una mayor 
importancia a lo largo de la historia, ya que estos, además de para su consumo 
directo, han sido utilizados para iluminación, alivio de heridas, cosméticos y 
producción de aceites esenciales.  
 
El fruto de la aceituna procesado para su consumo se denomina 
aceituna de mesa, mientras que al aceite obtenido a partir del fruto se 
denomina aceite de oliva. Como se puede observar, tanto el consumo de 
aceitunas, como de sus aceites derivados siempre ha generado un gran interés 
en la zona del mediterráneo, siendo una parte esencial de la dieta 
mediterránea, que hace referencia a los patrones alimenticios propios de los 
países de este área a partir de 1950 (Keys et al., 1986). Diversos estudios han 
remarcado la importancia de la dieta mediterránea en general, y del consumo 
de aceite de oliva y aceitunas de mesa en particular, debido a sus beneficios 
sobre la salud del ser humano, por tener propiedades anticancerígenas y 
reducir las enfermedades coronarias (Kris-Etherton et al., 2002) (Hargrove et 
al., 2001) (Renaud et al., 1995) (Rees et al., 2013) (Trichopoulou et al., 2000) 
(Shen et al., 2015). 
 
 
4.1.1. Composición de la aceituna 
 
La aceituna es una drupa, y como tal está formada por una piel o 
epicarpo, una parte carnosa, denominada pulpa o mesocarpo y un hueso o 
endocarpo, que es su semilla (Figura 4.2). En España se han catalogado unas 
262 variedades distintas, aunque de ellas tan solo 24 son cultivadas de manera 
extensiva y resultan dominantes en una determinada comarca o región 
(Barranco y Rallo, 2000). La composición de la aceituna difiere dependiendo de 
su variedad, del suelo de cultivo, del clima, del modo de cultivo y del momento 
de su recolección. Dependiendo de estos factores, y siendo el factor más 
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determinante la variedad, la relación pulpa/hueso puede variar entre 4.5 a 8.9 
y el contenido graso entre un 56.9% y un 78.4% (Barranco y Rallo, 2000). 
  
 
Figura 4.2. Corte de la aceituna y sus partes. 
 
 
La composición promedio de la pulpa se considera que corresponde a 
entre un 40 – 55% de agua, un 23 – 35% de tejidos vegetales y un 18 – 32% de 
contenido en aceite. El aceite está compuesto principalmente por ácidos 
grasos monoinsaturados, principalmente ácido oleico, el cual se considera 
capaz de reducir las enfermedades caronarias y es resistente a la oxidación 
(Nergiz y Engez, 2000) (Fito Colomer, 2003). Además, los tejidos vegetales, 
junto con el aceite, son ricos en vitaminas (especiamente vitamina A), 
minerales (principalmente posasio), compuestos fenólicos (como oleuropeína, 
ligstrósido, verbacosido, nuzhenida, tirosol e hidroxitirosol) y proteínas 
(arginina), que hacen de la aceituna y sus derivados un complemento muy 
beneficioso para la salud del ser humano (Romero et al., 2002) (Brunetti et al., 
2005) (Kiritsakis et al., 2011). Sin embargo, a pesar de ser una fruta, su 
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4.1.2. Producción de aceituna 
 
Según el International Olive Council (IOC), la producción total mundial 
de aceitunas en la campaña 2014/2015 se ha situado en torno a 5.7 millones 
de toneladas (International Olive Council, 2015). Además, según este mismo 
organismo, hasta el año 1996 su cultivo se ha centrado principalmente en la 
obtención de aceitunas para producir aceite de oliva. Hasta ese año, 
aproximadamente el 90% de la producción de aceitunas se ha utilizado para 
producir aceite de oliva, mientras que aproximadamente el 10% restante se ha 
procesado para ser consumida directamente como aceituna de mesa 
(International Olive Council, 1996).  
 
Sin embargo, en las últimas décadas, de acuerdo a los datos aportados 
por la Organización de las Naciones Unidas para la Alimentación y la 
Agricultura (FAO), la producción mundial de aceituna de mesa ha aumentado 
rápidamente, como se puede apreciar en la Figura 4.3. En la actualidad, 
aproximadamente el 50% de la producción mundial de aceitunas se destina ya 
a la elaboración de aceituna de mesa (International Olive Council, 2015). 
Además, según se puede observar en la citada Figura 4.3 y también a partir de 
los datos extraídos del IOC, en el año 2014 la producción total mundial de 
aceitunas de mesa supuso aproximadamente 2.6 millones de toneladas. Por 
tanto, la situación actual muestra que se trata de un mercado en auge, para el 
que los posibles problemas asociados a la generación de residuos que conlleva 
el proceso de elaboración se han multiplicado a más del doble.  
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Figura 4.3. Producción mundial, europea y española de aceitunas de mesa. 
 
 
Asimismo, casi toda la producción mundial de aceitunas de mesa se 
sitúa en la zona del Mediterráneo, con más del 75% respecto del total mundial. 
La Figura 4.4 muestra el porcentaje de producción de aceitunas de mesa de los 
principales países productores respecto del total mundial. Como se puede 
observar, la Unión Europea (UE), Turquía y Egipto se sitúan a la cabeza. 
Además, dentro de la UE, España es el mayor productor, con un total 
aproximado de 573.5 · 103 toneladas, que representa el 77.71% de la 
producción europea. Este porcentaje supone el 22.10% respecto de la 
producción total mundial de aceitunas de mesa, lo que sitúa a España como el 
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Figura 4.4. Porcentaje de producción de aceitunas de mesa de los principales países 
productores respecto del total mundial. 
 
 
En España, la campaña de recolecta de la aceituna se da a finales de 
otoño y durante el invierno, comenzando su procesado como aceituna de 
mesa inmediatamente después de su recolección. Así mismo, debido a la 
centralización de la agricultura y de los procesos productivos, gran parte de la 
producción se concentra en ciertos puntos geográficos. Estos hechos, junto al 
gran aumento de la producción, pueden provocar un gran impacto ambiental 
debido a la acumulación de residuos generados durante el procesado.  
 
 
4.1.3. Elaboración de aceitunas de mesa 
 
La aceituna como tal no suele ser consumida directamente una vez 
recolectada, debido a que tiene un característico y fuerte sabor amargo. Por 
tanto, es necesario un tratamiento previo a su consumo con el objetivo de 
reducir su amargor natural.  
 
El compuesto que proporciona a las aceitunas su caracteristico sabor 
amargo es la oleuropeína. Este compuesto es el compuesto fenólico más 
abundante en la fruta de la aceituna y está presente en todos los órganos del 
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olivo (Ficarra et al., 1991) (Romani et al., 1999) (Romani et al., 2000). Así pues, 
el proceso de elaboración de las aceitunas de mesa se basa en la reducción de 
la concentración de este compuesto en la epidermis y en el tejido carnoso de 
la aceituna, es decir su parte comestible. Además, el procesado proporciona 
los medios para una correcta conservación del producto (Rodríguez-Gómez et 
al., 2012).  
 
Existen diversos criterios de clasificación de las aceitunas de mesa, 
bien a partir de su coloración, de su grado de maduración en el momento de la 
recolección, del procedimiento usado para eliminar el amargor o del método 
de conservación del producto final. Para una mejor comprensión de la 
clasificación de las aceitunas de mesa, se debe tener en cuenta que todos los 
frutos o procesos deberán ser concordantes con las distintas 
Reglamentaciones. En España es la “Reglamentación Técnico Sanitaria para la 
elaboración, circulación y venta de las aceitunas de mesa” del Real Decreto 
1230/2001 de 8 de noviembre la que rige este aspecto. Además, este mismo 
Reglamento define la aceituna de mesa como: 
 
“fruto de variedades determinadas del olivo cultivado sano, 
cogido en el estado de madurez adecuado y de calidad tal que, 
sometido a las elaboraciones adecuadas y reguladas por la 
normativa vigente proporcionan un producto listo para el 
consumo y de buena conservación”. 
 
 
Otra definición es la ofrecida por el International Olive Council 
(International Olive Council, 2004): 
 
“producto preparado a partir de frutos sanos procedentes de 
variedades de olivo cultivado (Olea europaea, L.) elegidas para 
producir frutos cuyo volumen, forma, proporción de pulpa 
respecto al hueso, delicadeza de la pulpa, sabor, firmeza y 
facilidad para separarse del hueso, los hacen particularmente 
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aptos para la elaboración; sometidos a tratamientos para 
eliminar el amargor natural y conservado mediante 
fermentación natural o tratamiento térmico, con o sin 
conservantes; y envasados con o sin líquido de gobierno.” 
 
 
Puesto que en esta Tesis se propone estudiar el tratamiento de las 
aguas residuales derivadas del proceso de elaboración de las aceitunas de 
mesa, a continuación se describen brevemente los diversos tipos de aceitunas 
de mesa en función del procedimiento usado para eliminar su amargor. 
Atendiendo a este criterio, el proceso de elaboración de las aceitunas de mesa 
es ligeramente distinto para cada variedad de aceituna. Además, cada 
industria aplica pequeñas variantes a sus procedimientos para obtener las 
mejores características del producto final. Considerando los principales 
procedimientos para la eliminación del amargor, en esta clasificación se tienen 
(Sánchez Gómez et al., 2006): 
 
 Aceitunas tratadas: Son aceitunas que, independientemente de su 
coloración, se someten a un tratamiento alcalino, seguido de una 
fermentación total o parcial en salmuera y pudiendo ser 
conservadas con agentes acidificantes.  
 
 Aceitunas naturales: En este caso, las aceitunas, 
independientemente de su coloración inicial, no son sometidas al 
tratamiento alcalino, siendo el resto de tratamientos similares al 
caso anterior. 
 
 Aceitunas ennegrecidas por oxidación: Son aceitunas verdes o de 
color cambiante, fermentadas o no, que en una fase previa se han 
conservado en salmuera y posteriormente se han oxidado en 
medio alcalino alcanzando un color negro uniforme. Finalmente, se 
han envasado en recipientes herméticos y se han conservado por 
esterilización con calor. 
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En España, la gran mayoría de aceitunas de mesa comercializadas son 
aceitunas tratadas, centrándose, además, en las de coloración verde. Estas 
aceitunas reciben el nombre de aceitunas de mesa verdes estilo español o 
estilo sevillano. El 78% de las industrias españolas se dedican a la producción 
de este tipo de aceitunas (Secretaría General del Medio Rural y la Producción 
Ecológica, 2011), siendo, por tanto, la clase más producida también a nivel 
mundial (De Castro y Brenes, 2001). 
 
 
4.1.3.1. Proceso de elaboración de las aceitunas de mesa verdes 
estilo español 
 
Como se ha mencionado, las aceitunas de mesa verdes estilo español 
se encuentran catalogadas dentro de las aceitunas tratadas. Por tanto, para su 
procesado es necesario aplicar un tratamiento alcalino seguido de una etapa 
de fermentación en salmuera o encurtido. La Figura 4.5 muestra un esquema 
de los procesos que se siguen en la elaboración industrial de las aceitunas de 
mesa verdes estilo español.  
 
 
Figura 4.5. Esquema del proceso industrial de elaboración de aceitunas de mesa 









Escogido y clasificación (2)
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Según se sigue de la Figura 4.5, el proceso de elaboración de las 
aceitunas de mesa verdes estilo español consta de las siguientes etapas: 
 
 Recolección y transporte: la recolecta se realiza antes del envero 
de la aceituna, que suele ser desde finales de otoño a principios de 
invierno, cuando la aceituna tiene un color verde o verde/amarillo. 
Una vez recolectadas se suele hacer un cribado, para eliminar las 
aceitunas más pequeñas y restos de hojas y ramas, antes de su 
transporte en recipientes a la industria.  
 
 Escogido y clasificación (1): En la industria, las aceitunas son 
sometidas a un control de calidad para verificar que cumplen los 
valores estándar apropiados. Si las aceitunas son aceptadas, se 
lavan y se someten al proceso de escogido y clasificación. En este 
proceso, las aceitunas se tratan para eliminar el pedúnculo y 
posteriormente se separan y se clasifican en función de su calidad 
y de su tamaño. 
 
 Tratamiento alcalino o cocido: este tratamiento se basa en 
someter las aceitunas a una disolución diluida de hidróxido sódico 
(generalmente, entre 1.3 y 2.6 % p/v, según la variedad de la 
aceituna). La finalidad de este tratamiento es la eliminación de la 
oleuropeína, que pasa a la disolución alcalina mediante fenómenos 
de difusión. 
 
 Lavado: Una vez finalizado el proceso de cocido, las aceitunas se 
someten a un proceso de lavado (de 1 a 3 lavados) mediante 
inmersión en agua, con el fin de eliminar la disolución alcalina 
adherida a la piel. Actualmente, en España se realiza un solo 
lavado, sin apreciarse diferencias en el producto final. 
 
 Fermentación en salmuera: este proceso se lleva a cabo mediante 
una disolución con elevado contenido en sales (entre 10 y 12 % 
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p/v), denominada salmuera. Durante este proceso la sal ejerce un 
efecto inhibidor sobre ciertos microorganismos, permitiendo el 
control de su población. Además, debido a la diferencia de 
concentración salina, se produce una difusión del agua contenida 
en las aceitunas hacia la disolución, arrastrando algunos 
compuestos orgánicos, como azúcares y compuestos fenólicos. Los 
carbohidratos fermentan completamente, dando lugar a la 
formación de ácido láctico, lo que ejerce una disminución del pH 
de la disolución pasando de un valor alcalino de aproximadamente 
10, a un valor ácido de 4. Asimismo, durante este proceso, una 
proporción de compuestos fenólicos pasan a la disolución. Sin 
embargo, la mayor parte de los compuestos fenólicos que pasan a 
la disolución se degradan y/o descomponen en otros compuestos 
(Fendri et al., 2013), quedando principalmente tirosol e 
hidroxitirosol (Ferrer-Polonio et al., 2015).  
 
 Escogido y clasificación (2): una vez finalizado el proceso de 
fermentación, las aceitunas de mesa se criban para eliminar 
aquellas que estén defectuosas y se clasifican nuevamente en 
función de su tamaño para ser envasadas como enteras, 
deshuesadas o rellenas.  
 
 Deshueso y relleno: este proceso es opcional, dependiendo del 
tipo de preparación. En él se quita el hueso de las aceitunas de 
mesa, pudiendo ser rellenadas con diversos ingredientes. 
 
 Envasado: Las aceitunas son envasadas como enteras, 
deshuesadas, o rellenas, según su preparación, en una disolución 
de salmuera fresca, aunque también es posible la reutilización de 
la salmuera de fermentación para esta operación (Sánchez Gómez 
et al., 2006). 
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4.1.3.2. Aguas residuales generadas durante la elaboración de 
las aceitunas de mesa verdes estilo español  
 
La elaboración de las aceitunas de mesa verdes estilo español requiere 
de grandes cantidades de agua. Como se ha explicado en el apartado anterior, 
tres de las etapas del proceso de elaboración requieren de un aporte de agua 
para llevarse a cabo. La mayor parte de esta agua no se incorpora al producto 
final, por lo que prácticamente todo el volumen usado acaba como agua 
residual.  
 
La Figura 4.6 muestra los diferentes tipos de aguas residuales que se 
obtienen. Según datos de las Consejerías de Medio Ambiente de España, se 
estima que durante la producción de aceitunas de mesa verdes estilo español 
se generan entre 0.5 y 4 litros de agua residual por kilogramo de aceituna 
producida. Según este mismo organismo, teniendo en cuenta el proceso 
productivo español, se puede considerar como valor medio un volumen de 
agua residual de 1.5 litros por kilogramo de aceituna producida (Secretaría 
General del Medio Rural y la Producción Ecológica, 2011).  
 
 
Figura 4.6. Principales aguas residuales obtenidas en la elaboración de las aceitunas de 
mesa verdes estilo español. 
 
 
Las principales características de las aguas residuales que se generan 
durante el procesado de las aceitunas de mesa verdes estilo español son 
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(Parinos et al., 2007) (Secretaría General del Medio Rural y la Producción 
Ecológica, 2011): 
 
 Lejías de cocido: Las aguas residuales generadas durante este 
proceso se caracterizan por ser de tipo alcalino y tener una elevada 
cantidad de hidróxido sódico residual (0.7 – 1.0%), además de 
azúcares y compuestos fenólicos (principalmente oleuropeína y sus 
derivados). La cantidad de agua residual producida durante esta 
etapa es del orden de 0.5 L·kg-1 de aceituna. 
 
 Aguas de lavado: Estas aguas residuales, al igual que en la etapa 
anterior, se caracterizan por ser alcalinas, con una elevada 
concentración de hidróxido sódico, además de azúcares y 
polifenoles. El volumen de agua residual generada en este proceso 
está en torno a 0.5 L·kg-1 de aceituna. 
 
 Aguas de fermentación: las aguas residuales resultantes de este 
proceso son salmueras de pH ácido, con elevada concentración de 
materia orgánica y compuestos fenólicos (principalmente, 
hidroxitirosol y tirosol). Su elevado contenido en sales y la 
presencia de compuestos fenólicos las hacen difíciles de tratar en 
estaciones depuradoras de aguas residuales (EDAR). En ocasiones, 
el problema de estas aguas residuales se suele trasladar de las 
plantas de tratamiento a las plantas envasadoras, ya que las 
aceitunas se trasladan junto con parte de la salmuera. La cantidad 
de agua residual generada es del orden de 0.5 L·kg-1 de aceituna. 
 
 
En la Tabla 4.1 se muestran algunos de los parámetros más 
característicos que definen estas aguas residuales. 
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Tabla 4.1. Características de las aguas residuales procedentes del procesado de 









pH 9.5 – 13.2 7.2 – 11.5 3.6 – 4.2 
NaCl (% p/v) – – 10 – 12 
Conductividad (mS·cm
-1
) 11.1 – 13.0 10.0 50.0 – 94.0 
NaOH (g·L
-1










) 9.4 – 35.0 12.0 – 35.0 6.8 – 35.0 
Azúcares reductores (g·L
-1
) 6 – 9 6 – 9 – 
Ácido libre (g·L
-1
) – – 3.5 – 15.0 
Compuestos fenólicos (g·L
-1
) 2.5 – 4.0 2.5 – 4.0 4.0 – 6.0 
a
SST: Sólidos en suspensión totales; 
b
DQO: Demanda química de oxígeno 
 
 
Como se puede observar en la tabla, además de algunas de las 
características individuales mencionadas, en general, estas aguas se 
caracterizan por tener una elevada concentración de carga orgánica en 
suspensión y disuelta, una elevada conductividad y una fuerte presencia de 
compuestos fenólicos. Comparándolas entre sí, se puede observar que las 
aguas residuales provenientes del proceso de cocido y de fermentación poseen 
una mayor cantidad de sólidos en suspensión totales (SST) que las aguas de 
lavado. Esto es debido a que en estos procesos el tiempo de contacto entre el 
agua y las aceitunas es mayor. No obstante, la demanda química de oxígeno 
(DQO) es similar y muy elevada en todas ellas.  
 
También se puede observar que las aguas residuales de cocido y de 
lavado poseen una elevada conductividad, en parte por la adición de NaOH 
durante la etapa de cocido. Sin embargo, este parámetro destaca mucho más 
en las aguas residuales de fermentación, debido a la adición de NaCl. La 
composición y la concentración de los distintos compuestos fenólicos varían en 
función de la etapa de la que se trate, ya que, como se ha mencionado 
  4. Introducción 
53 
anteriormente, durante la etapa de fermentación en salmuera, la oleuropeína 
y gran parte de los compuestos fenólicos se transforman, dando lugar a 
hidroxitirosol y tirosol, que son compuestos más estables. Por tanto, conforme 
transcurre el tiempo, la concentración de hidroxitirosol y tirosol presentes en 
el agua de fermentación tiende a aumentar, mientras que la del resto de 
compuestos fenólicos disminuye hasta desaparecer. 
 
Además, como se puede observar en dicha tabla, las aguas de 
fermentación se caracterizan por no tener azúcares. Esto se debe a que 
durante el proceso de fermentación éstos se transforman en ácido láctico, el 
cual, como se observa en la Tabla 4.1, no aparece en las aguas residuales de 
cocido ni de lavado (Rodríguez-Gómez et al., 2012). Así pues, las aguas de 
cocido y de lavado tienen un carácter básico debido a la presencia de NaOH, 
mientras que las aguas de fermentación en salmuera tienen un carácter ácido 
debido a la presencia del ácido láctico. 
 
Además, en la Tabla 4.1 se puede observar que existe una gran 
dispersión en los valores de los parámetros considerados. Esto es debido a 
que, como ya se ha mencionado anteriormente, la composición de la aceituna 
varía en función de varios factores. Por tanto, dependiendo de estos factores y 
de la duración de las etapas de cocido y de fermentación, la composición de las 
aguas residuales finales puede verse afectada (Brenes et al., 1995). 
 
 
4.1.3.3.  Tratamiento de las aguas residuales procedentes de la 
industria de elaboración de aceitunas de mesa 
 
Como se acaba de comentar, el agua residual generada durante el 
procesado de la aceituna de mesa verde estilo español se caracteriza por 
poseer elevadas concentraciones de sales y de materia orgánica. 
Tradicionalmente, estas aguas residuales se han tratado de forma conjunta, 
bien en lagunas de evaporación o bien mediante su vertido a la red de 
alcantarillado, donde se mezclan con las aguas residuales urbanas y 
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posteriormente son tratadas en estaciones depuradoras de aguas residuales 
(EDAR). Sin embargo, actualmente, estos tratamientos no se consideran 
medioambientalmente adecuados. 
 
Las lagunas de evaporación presentan como problema las grandes 
extensiones de tierra requeridas, debido a la elevada cantidad de agua residual 
generada. Este problema, además, se ve agravado por la centralización del 
cultivo y producción de la aceituna de mesa que, como se ha comentado 
anteriormente, se concentra en determinadas zonas y durante pocos meses. 
Asimismo, las balsas de evaporación pueden generar problemas de 
contaminación de acuíferos debido a filtraciones, además de causar malos 
olores. 
 
En las EDAR, los problemas generados derivados del tratamiento de 
estas aguas residuales se deben principalmente a su elevada concentración 
salina y a la presencia de compuestos fenólicos. Las aguas residuales con 
elevado contenido salino provocan la defloculación del fango activo (Reid et 
al., 2006) (Lefebvre y Moletta, 2006). Mientras, los compuestos fenólicos son 
difíciles de degradar, y cuando lo hacen pasan a su forma oxidada, quinonas, 
compuestos que son aún más difícilmente biodegradables (De Lucia et al., 
2006). Además, tanto los compuestos fenólicos como su forma oxidada 
reducen la eficiencia de los procesos biológicos en la EDAR, debido a su acción 
antimicrobiana (Parinos et al., 2007) (Kiai et al., 2014a). Todos estos problemas 
provocan la reticencia de las autoridades encargadas de los servicios de 
saneamiento a que dichos vertidos acaben en las redes municipales de 
alcantarillado o en los cauces públicos, motivando la implantación de una 
legislación más exigente. 
 
Recientemente, como solución a los problemas derivados del vertido 
de las aguas residuales procedentes de la producción de aceitunas de mesa, se 
está optando por procesar las corrientes de forma segregada, a fin de un lograr 
un mejor tratamiento que favorezca su reutilización o depuración, de acuerdo 
con estrategias más sostenibles con el medio ambiente. Las aguas residuales 
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obtenidas en el proceso de fermentación suponen alrededor de un 33% del 
total de las aguas residuales generadas; sin embargo, su contribución a la carga 
contaminante total final supone entre un 80 – 85% (Ferrer-Polonio et al., 
2015). 
 
Las aguas residuales provenientes del proceso de cocido pueden ser 
reutilizadas varias veces en el mismo proceso, sin aumentar excesivamente su 
carga contaminante y sin alterar la calidad de las aceitunas, simplemente 
añadiendo la cantidad necesaria de NaOH. Se ha comprobado que, reutilizando 
este agua hasta unas 10 veces, su carga contaminante sólo se multiplica por 3 
sin alterar la calidad final del producto (Sánchez Gómez et al., 2006). 
Actualmente, las industrias reutilizan estas aguas entre 5 y 7 veces. 
Igualmente, las aguas procedentes del proceso de lavado se pueden reutilizar 
como aguas de cocido previa adición de sosa.  
 
Sin embargo, las aguas residuales del proceso de fermentación en 
salmuera son más difíciles de reutilizar. A lo largo del proceso de fermentación 
conviven distintos tipos de microorganismos, cuyas poblaciones además van 
variando. Por tanto, la presencia de metabolitos de los microorganismos en las 
salmueras del final del proceso de fermentación, inhibe el crecimiento de los 
microorganismos del inicio de dicho proceso, lo que dificulta su reutilización. 
Además, estas aguas son las que aportan mayor cantidad de sales, y, como se 
acaba de mencionar, la elevada concentración de sales genera problemas en 
las EDAR. De igual manera, estas aguas residuales son las causantes de malos 
olores en las balsas de evaporación.  
 
La bibliografía existente para el tratamiento de las aguas residuales del 
proceso de fermentación es menos extensa que para el caso de las aguas de 
cocido, posiblemente debido a la dificultad que aporta su elevada salinidad. 
Los principales tratamientos que se aplican a las aguas de cocido para su 
depuración son: tratamientos biológicos (Aggelis et al., 2001), oxidación 
avanzada (Benitez et al., 2002) o una combinación de ambos (Rivas et al., 
2000) (Kotsou et al., 2004) (Kyriacou et al., 2005).  
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En el caso del tratamiento de las aguas residuales del proceso de 
fermentación en salmuera, se han contemplado en la bibliografía métodos 
físicos, químicos, biológicos o algunas de sus diversas combinaciones, con el fin 
de poder reutilizar la salmuera, los cuales se resumen en la Tabla 4.2. 
 
Tabla 4.2. Principales estudios bibliográficos sobre el tratamiento de aguas residuales 
generadas durante el proceso de fermentación en salmuera de aceitunas de mesa. 
Tratamiento Referencia 
Ultrafiltración (Brenes et al., 1988) 
Ultrafiltración (Brenes et al., 1990) 
Ultrafiltración y adsorción con carbón activo (Garrido et al., 1992) 
Tratamiento biológico (Brenes et al., 2000) 
Oxidación avanzada y tratamiento biológico (Benitez et al., 2003) 
Oxidación avanzada (Rivas et al., 2003a) 
Oxidación avanzada y tratamiento biológico (Rivas et al., 2003b) 
Oxidación avanzada  (Segovia-Bravo et al., 2008) 
Electrocoagulación  (García-García et al., 2011) 
Tratamiento biológico (Ferrer-Polonio et al., 2015) 
Tratamiento biológico (Ferrer-Polonio et al., 2016) 
 
 
Como se puede apreciar en dicha tabla, los primeros estudios que se 
realizaron se basaban en la aplicación de tratamientos por membranas, 
concretamente de ultrafiltración (Brenes et al., 1988) (Brenes et al., 1990) 
(Garrido et al., 1992). Mediante estos métodos se consigue separar los 
microorganismos y parte de la carga orgánica, obteniéndose una salmuera que 
puede ser reutilizada tanto en nuevos procesos de fermentación como en 
disolución para el envasado (Garrido et al., 1992). Aun así, en estos procesos se 
genera una corriente de rechazo que debe ser tratada. Brenes et al. proponen 
un tratamiento biológico mediante lodo activo consiguiendo una reducción de 
DQO entre un 75 – 85% (Brenes et al., 2000). Sin embargo, se obtuvo una 
eliminación muy baja de compuestos fenólicos. Además, diferentes artículos 
científicos han destacado los diversos problemas generados a la hora de la 
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puesta en marcha de reactores biológicos para tratar aguas hipersalinas 
(Lefebvre y Moletta, 2006) (McAdam y Judd, 2008) (Chowdhury et al., 2010).  
 
Con la finalidad de eliminar los compuestos fenólicos, Benítez et al. 
estudiaron diversos procesos de oxidación previos al tratamiento biológico 
(Benitez et al., 2003). Mediante estos tratamientos se consiguió una reducción 
de compuestos aromáticos del 92%, combinando ozonización, tratamiento 
Fenton y radiación ultravioleta (UV). A partir de estos resultados, Rivas et al. 
trataron de optimizar el proceso de oxidación avanzada-Fenton utilizando 
como catalizadores Fe(II) y Fe(III), con el objetivo de mejorar la reducción de 
compuestos orgánicos (Rivas et al., 2003a) (Rivas et al., 2003b).  
 
Con vías a optimizar también el tratamiento de oxidación avanzada, 
Segovia-Bravo et al. estudiaron la oxidación por ozonización modificando el pH 
de la disolución (Segovia-Bravo et al., 2008). Mediante este trabajo se 
estableció que la degradación de compuestos fenólicos mediante ozonización 
se produce más rápidamente a pH básico. Además, dichos autores proponen 
un proceso de ultrafiltración previo a la reutilización. En 2011, García-García et 
al. proponen la utilizacion de un proceso de electro-coagulación para reducir la 
carga orgánica, consiguiendo una reduccion del 40% y eliminando la mayor 
parte de los compuestos fenólicos (García-García et al., 2011).  
 
En los últimos años, y en el grupo de investigación dónde se ha 
desarrollado la presente Tesis Doctoral, también se ha estudiado la depuración 
de estas aguas residuales mediante tratamientos biológicos (Ferrer-Polonio et 
al., 2015) (Ferrer-Polonio et al., 2016), adaptando a los microorganismos de los 
reactores biológicos a trabajar con aguas hipersalinas y con elevada 
concentración de compuestos fenólicos. En estos estudios, se han identificado 
unas bacterias halófilas específicas, consiguiéndose una reducción de la DQO 
del 80% y de compuestos fenólicos superior al 90%. 
 
Según la bibliografía expuesta, a pesar de que se han obtenido 
corrientes que han permitido la reutilización de la salmuera de fermentación, 
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la mayoría de los resultados conseguidos no terminan de proporcionar una 
solución definitiva o económicamente viable. Además, se debe tener en cuenta 
que, en muchos de estos procesos, se acaba generando una corriente adicional 
que debe ser tratada. 
 
Asimismo, como se puede observar, no existe ningún estudio hasta la 
fecha que trate de recuperar alguna de las fracciones de estas aguas 
residuales, por lo que la perspectiva de obtener un subproducto que pueda 
reducir el costo de los diferentes tratamientos es desafiante. Bouaziz et al. 
analizaron la composición de los compuestos fenólicos presentes en las aguas 
residuales de fermentación, estableciendo que su recuperación es factible, 
resultando una buena fuente de obtención de tirosol e hidroxitirosol y 
proponiendo su recuperación (Bouaziz et al., 2008). 
 
En la presente Tesis Doctoral se va a estudiar el tratamiento de las 
aguas residuales de fermentación en salmuera con el objetivo de obtener el 
agua de salmuera libre de compuestos orgánicos y recuperar la fracción de 
compuestos fenólicos. Las propiedades y el interés de dichos compuestos se 
describen en el siguiente apartado.  
 
 
4.2. Compuestos fenólicos 
 
Los compuestos fenólicos se pueden definir como todas aquellas 
sustancias químicas orgánicas que poseen al menos un grupo fenol 
(hidroxibenceno) unido a estructuras hidroxilo, aromáticas o alifáticas. La 
elevada estabilidad del anillo bencénico presente en el grupo fenol frente a 
ataques químicos hace que los compuestos fenólicos sean difíciles de degradar. 
 
Actualmente se conocen más de 10000 tipos de compuestos fenólicos, 
siendo la mayoría de ellos de origen sintético, es decir producidos de forma 
industrial, y el resto de origen natural, producidos por la naturaleza. Los 
compuestos fenólicos sintéticos proceden en su mayoría de plantas 
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petroquímicas, de plantas de procesamiento de carbón y de refinerías de 
petróleo (Da bro s i et al., 2005). La gran mayoría de estos compuestos tienen 
una estructura química muy compleja y están unidos a grupos funcionales que 
los hacen tóxicos y carcinógenos (Da bro s i et al., 2005). 
 
Sin embargo, un pequeño grupo de estos compuestos se caracteriza 
por ser considerado no tóxico y por poseer fuertes propiedades antioxidantes, 
por lo que son sintetizados para la industria alimentaria, cosmética y 
farmacéutica. Por ejemplo, los compuestos fenólicos que se utilizan en 
alimentación son añadidos tanto como aditivos en alimentos para humanos, 
como en piensos para animales (Huang y Ferraro, 1992). Además, la 
producción de compuestos fenólicos de forma sintética a partir de otros 
compuestos permite obtener un elevado grado de pureza, aunque algunos de 
ellos resultan caros y requieren de disolventes orgánicos para su síntesis.  
 
Sin embargo, en los últimos años el uso de estos aditivos está 
generando una gran controversia social, puesto que se desconoce cuál puede 
ser su efecto sobre el ser humano a largo plazo. A pesar de que todos estos 
compuestos han sido probados de forma muy exhaustiva, estudiando sus 
comportamientos toxicológicos, a medida que se dispone de nuevos datos su 
uso común ha recibido un renovado examen. Recientemente, la Autoridad 
Europea de Seguridad Alimentaria (EFSA) rebajó el límite establecido de 
ingesta diaria aceptable de los dos compuestos fenólicos más usados como 
aditivo antioxidante en alimentos (Butil hidroxitolueno o E-321 y Butil 
hidroxianisol o E-320) (Carocho y Ferreira, 2013). Aún así, la EFSA destaca que 
es improbable que la exposición de adultos y niños exceda este nuevo límite 
establecido. Actualmente, existen diversos estudios que se replantean el uso 
de los compuestos fenólicos sintéticos en la industria alimentaria, destacando 
que los compuestos fenólicos naturales parecen ser más saludables y seguros 
(Dolatabadi y Kashanian, 2010). 
 
Los compuestos fenólicos naturales son producto del metabolismo 
secundario de las plantas. Este metabolismo les permite producir y acumular 
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compuestos de naturaleza química diversa. Además, los polifenoles, que son 
compuestos pertenecientes a la familia de los compuestos fenólicos, se 
caracterizan por tener más de un grupo fenol en su estructura. Estos 
compuestos desempeñan en las plantas la función de protección frente a 
patógenos o animales herbívoros, y también constituyen los pigmentos que 
atraen a polinizadores. 
 
Los compuestos fenólicos se caracterizan, además, por ser capaces de 
inhibir la acción de las especies reactivas con el oxígeno, propensas a 
desencadenar diversas enfermedades en los humanos y responsables de la 
degradación oxidativa de los alimentos (De Marco et al., 2007). Es decir, 
actúan de antioxidantes, capturando radicales libres y especies que reaccionan 
con el oxígeno presentes en todos los sistemas biológicos, inhibiendo sus 
mecanismos de oxidación. Dichas especies oxidan a los ácidos nucleicos, a las 




4.2.1. Compuestos fenólicos presentes en las salmueras de 
fermentación de las aceitunas de mesa verdes estilo español 
 
Como se ha descrito anteriormente, la aceituna posee gran variedad 
de compuestos fenólicos. Sin embargo, no todos estos compuestos pasan a las 
distintas disoluciones acuosas durante su tratamiento para transformarla en 
aceituna de mesa.  
 
La efectividad de la difusión de los compuestos fenólicos a las 
disoluciones acuosas depende de su naturaleza química y grado de 
polimerización, del tamaño de la aceituna y de las sustancias que pueden 
ejercer un efecto de interferencia. Además, se debe tener en cuenta que esta 
difusión siempre es incompleta. Atendiendo a esto, los compuestos fenólicos 
se pueden clasificar en dos tipos (Arranz et al., 2010): 
 
  4. Introducción 
61 
- Polifenoles extraíbles, que son aquellos que se solubilizan en 
disolventes acuosos y polares orgánicos. Son compuestos que 
poseen pesos moleculares bajos o medios (variando desde 
monómeros a decámeros). 
 
- Polifenoles no extraíbles, que son los que quedan retenidos en el 
residuo resultante tras la extracción con agua o disolventes polares 
orgánicos. Son compuestos con un peso molecular elevado (5000 
g·mol-1 o más) o polifenoles de bajo peso molecular unidos a los 
componentes de la matriz de las fibras o a proteínas que se 
encuentran en los residuos de dicha extracción (Bravo et al., 1994) 
(Saura-Calixto y Díaz-Rubio, 2007), o también pueden quedar 
atrapados en la matriz vegetal inaccesible a los disolventes. 
 
 
Por tanto, en las aguas residuales del procesado de la aceituna de 
mesa se encuentran compuestos fenólicos extraíbles. Entre estos compuestos 
destacan los compuestos fenólicos de la familia de los secoiridoides, como la 
oleuropeína, la dimetiloleuropeína, el ligstrósido, la nuzhenida, el tirosol, el 
hidroxitirosol y otros en menor medida. Estos compuestos destacan 
principalmente por sus propiedades antioxidantes, antitumorales, 
antiinflamatorias, antivirales, antimicrobianas, hipolipemiantes y 
antiagregantes (Tripoli et al., 2005). Estas propiedades son las que hacen que 
los compuestos fenólicos presentes en estas aguas residuales tengan un 
carácter dual. Por un lado, son contaminantes debido a su carácter fitotóxico y 
antimicrobiano, que inhibe la efectividad de los microorganismos, reduciendo 
la eficiencia de los procesos biológicos en las EDAR (Capasso et al., 1992) 
(Parinos et al., 2007). Por otro lado, tienen un fuerte carácter antioxidante, 
que los hacen beneficiosos para el ser humano. 
 
Como ya se ha mencionado, la concentración de compuestos fenólicos 
en las aceitunas varía en función de distintos factores, por lo que su 
concentración en las aguas residuales también fluctuará. Además, durante el 
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proceso de fermentación en salmuera, como ya se ha comentado, la mayor 
parte de los compuestos fenólicos que pasan a la disolución se degradan, 
quedando principalmente tirosol e hidroxitirosol.  
 
Como se ha comentado, el compuesto fenólico más abundante en las 
aceitunas es la oleuropeína y este compuesto, juntos con otros compuestos 
fenólicos, se hidrolizan durante el proceso de fermentación, dando lugar a 
tirosol e hidroxitirosol. A la hora de considerar la recuperación de compuestos 
con fuertes propiedades antioxidantes, este hecho no supone un problema, 
puesto que estos dos son los que presentan dichas propiedades en mayor 
medida (Cornwell y Ma, 2008) (Bulotta et al., 2014) (Peyrol et al., 2015). Por 
tanto, la producción, extracción o recuperación de estos compuestos fenólicos 
se ha convertido en un tema de gran interés para la industria alimentaria, 
farmacéutica y cosmética. La Figura 4.7. muestra la estructura de los 
principales compuestos fenólicos presentes en las aceitunas y en las aguas 




Oleuropeína Hidroxitirosol Tirosol 
Figura 4.7. Estructura de los compuestos fenólicos mayoritarios en las aceitunas. 
 
 
4.2.2. Recuperación de compuestos fenólicos a partir de aguas 
residuales del procesamiento de la aceituna: antecedentes 
 
La recuperación de los compuestos fenólicos presentes en la salmuera 
de fermentación residual del proceso de elaboración de aceitunas de mesa 
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permite disminuir su contenido en esta agua residual, consiguiendo así reducir 
parte del problema medioambiental generado por dicho residuo y ayudando a 
solucionar el problema de su tratamiento y reutilización. Por lo tanto, la 
eliminación de esta fracción representa una alternativa viable para mejorar la 
gestión de los residuos. 
 
Como se ha visto en el apartado 4.1.3.3, existen una serie de estudios 
centrados en el tratamiento de las salmueras de fermentación residuales con 
el objetivo de eliminar su fracción orgánica y así poder reutilizar la salmuera o 
mejorar su gestión. Sin embargo, la bibliografía relativa a la recuperación de 
los compuestos fenólicos presentes en estas aguas residuales es muy escasa. 
 
El-Abbassi et al. plantearon la UF como un pretratamiento previo a un 
proceso de extracción de compuestos fenólicos. En dicho estudio, aplicaron la 
UF a aguas residuales tanto de la elaboración de aceite de oliva, como también 
de elaboración de aceituna, modificando el pH de las muestras (El-Abbassi et 
al., 2014). Estos autores obtuvieron la mejor eliminación de color y DQO al 
tratar el agua residual de elaboración de aceituna a pH ácido. Sin embargo, 
observaron una bajada del flujo de permeado a esas condiciones. 
 
Asimismo, Kiai et al. consideraron la destilación por membrana en 
contacto directo para el tratamiento de aguas residuales de aceituna de mesa 
con el objetivo de concentrar los compuestos fenólicos (Kiai et al., 2014a). Para 
ello, probaron tres membranas distintas de politetrafluoroetileno a varias 
temperaturas, obteniendo un concentrado final que contiene las sales, la 
materia orgánica y los compuestos fenólicos. 
 
No obstante, en la actualidad sí que existe una extensa bibliografía que 
trata sobre la recuperación de estos compuestos a partir de aguas residuales 
procedentes del proceso de elaboración de aceite de oliva, para su posterior 
uso en la industria alimentaria, de cosméticos y farmacéutica. Las técnicas 
descritas en la bibliografía son adsorción con resinas (Agalias et al., 2007), 
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4.2.2.1. Recuperación de compuestos fenólicos mediante 
tratamientos con membranas 
 
En la Tabla 4.3 se resumen los tratamientos con membranas más 
destacados, existentes en la bibliografía, propuestos para la separación de 
compuestos fenólicos de aguas residuales procedentes del proceso de 
elaboración de aceite de oliva. 
 
Tabla 4.3. Procesos de membrana empleados en la separación de compuestos 
fenólicos a partir de aguas residuales procedentes del proceso de elaboración de 




 + adsorción + OI
b
 (Canepa et al., 1988) 
Centrifugación + UF (Turano et al., 2002) 
MF
c
 + UF + NF
d
 
MF + UF + OI 
(Paraskeva et al., 2007) 
MF + UF + OI (Russo, 2007) 
MF + NF + DO
e
 
MF + NF + VMD
f
 
(Garcia-Castello et al., 2010) 
UF micelar (MEUF
g
) (El-Abbassi et al., 2011) 
DO y DMCD
h
 (El-Abbassi et al., 2013) 
UF + NF (Cassano et al., 2013) 
UF (El-Abbassi et al., 2014)  
MF + UF + MBR (Conidi et al., 2014) 


















DMCD: destilación por membranas con contacto directo 
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A la hora de considerar estos estudios se debe de tener en cuenta que 
el residuo procedente la elaboración de aceite de oliva puede ser de dos tipos, 
según el método de extracción del aceite mediante centrifugación. Por un 
lado, está el método de extracción de 2 fases, que genera un residuo sólido o 
pastoso y, por otro lado, el método de extracción de 3 fases, que genera un 
residuo acuoso denso. En los estudios mencionados en la Tabla 4.3 se tratan 
aguas residuales generadas durante el método de extracción de 3 fases, que es 
para el que existe la mayor parte de la bibliografía. No obstante, en 
comparación con el residuo generado durante la elaboración de aceitunas de 
mesa estilo español, este residuo se caracteriza por poseer una concentración 
mucho mayor de sólidos en suspensión (6 – 69 g·L-1) y de materia orgánica 
(DQO: 37 – 318 g O2·L
-1), y mucha menor salinidad (conductividad: 8 – 24 
mS·cm-1) (Coskun et al., 2010) (Coş un et al., 2012).  
 
Canepa et al. propusieron un tratamiento de UF con membranas 
tubulares de polisulfona de 20 kDa, seguido de un proceso de adsorción con 
resinas y una separación final mediante ósmosis inversa (Canepa et al., 1988). 
Durante la etapa de UF consiguieron una elevada retención de DQO (alrededor 
de un 63% para un factor de reducción de volumen de 11). Sin embargo, las 
membranas utilizadas sufrieron un ensuciamiento irreversible, debido a la 
elevada concentración de SST. Es por ello que, en los siguientes estudios 
realizados, se consideró una parte importante la eliminación previa de dichos 
SST, mediante procesos de centrifugación o microfiltración. Además, en dicho 
estudio, se consiguió separar una elevada cantidad de compuestos fenólicos de 
la corriente de permeado de la UF mediante adsorción, aproximadamente un 
95%. No obstante, junto con los compuestos fenólicos, también se adsorbió 
una cantidad importante de los ácidos presentes, aproximadamente un 50%. 
 
En base a estos resultados, Turano et al. propusieron un 
pretratamiento de centrifugación previo a la UF (Turano et al., 2002). En su 
estudio comprobaron que con una reducción de un 55% de la DQO en el 
proceso de centrifugación se consiguió mejorar el flujo de permeado del 
proceso de UF, permitiendo paradas de limpieza menos frecuentes y ciclos de 
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trabajo más largos. Sin embargo, otros autores han mejorado estos resultados 
mediante la aplicación de un pretratamiento mediante procesos de 
microfiltración (Paraskeva et al., 2007) (Russo, 2007) (Garcia-Castello et al., 
2010) (Conidi et al., 2014) (Bazzarelli et al., 2016). 
 
Los tratamientos de UF se aplican generalmente como pretratamiento 
para la eliminación de la DQO (Paraskeva et al., 2007) (Russo, 2007) (Cassano 
et al., 2013) (El-Abbassi et al., 2014), ya que este proceso de membrana no es 
capaz de separar los compuestos de bajo peso molecular. Sin embargo, 
algunos autores obtuvieron un concentrado rico en compuestos fenólicos de 
elevado peso molecular, junto con más compuestos orgánicos, en el rechazo 
de la UF, con una membrana cerámica de óxido de zirconio con tamaño de 
poro de 100 nm (Paraskeva et al., 2007). En este estudio, mediante UF a 1.75 
bar, se consiguió una reducción de SST próxima al 97%, con un rechazo a la 
DQO disuelta de un 21% y a los compuestos fenólicos del 34%. Además, los 
resultados mostraron que al aumentar la presión transmembranal (PTM), el 
rechazo a la DQO y a los compuestos fenólicos aumentaba. Sin embargo, 
observaron que a la PTM más elevada ensayada (2 bar), el rechazo a la DQO se 
mantenía constante, mientras que el rechazo a los compuestos fenólicos 
disminuía hasta cero.  
 
Russo propuso un tratamiento en serie con membranas de MF y de UF 
y una etapa final de OI. La MF resultó la etapa crítica, pues las membranas 
ensayadas (dos membranas de óxido de zirconio de 0.8 y 0.45 µm de corte 
molecular y una membrana de polietersulfona de 500 kDa) sufrieron 
ensuciamiento irreversible y un rápido descenso de la densidad de flujo de 
permeado. Por lo tanto, el autor propone una etapa previa de centrifugación. 
Para la UF se probaron membranas de diferente corte molecular (80, 20, 6 y 1 
kDa) y de diferente material (polisulfona, polietersulfona y oxido de zirconio) y 
se sugiere usar la membrana de 6 kDa seguida de la de 1 kDa. En estos ensayos 
se obtuvo un permeado final enriquecido en compuestos fenólicos de bajo 
peso molecular, con alrededor de un 76% de hidroxitirosol respecto al total de 
compuestos fenólicos (Russo, 2007). No obstante, la membrana de 6 kDa 
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retenía el 45 % del hidroxitirosol y la de 1 kDa el 30%. El autor propone un 
tratamiento de OI con una membrana de poliamida, con el fin de concentrar la 
corriente de permeado de la UF, obteniendo un concentrado rico en 
compuestos fenólicos de bajo peso molecular (0.5 g·L-1) y azúcares (6.9 g·L-1). 
Además, para conseguir una mejor conservación de los compuestos fenólicos, 
este autor propone una acidificación de la corriente de permeado de la UF 
mediante HCl y ácido cítrico hasta un pH de 3.5. 
 
Igualmente, Cassano et al. propusieron un proceso de UF con dos 
membranas (HSF y Etna 01PP, de Toray y Alfa Laval, respectivamente), seguido 
de un proceso de NF con la membrana NF90 de Filmtec/DOW (Cassano et al., 
2013). En el proceso propuesto se obtiene una corriente concentrada rica en 
compuestos orgánicos de elevado peso molecular en los rechazos de la UF, una 
corriente concentrada en compuestos fenólicos de bajo peso molecular en el 
rechazo de la nanofiltración y un permeado de la NF que puede ser reutilizado 
como agua de proceso. Otros autores también proponen otras técnicas para 
concentrar los compuestos fenólicos tras las etapas de UF o NF, como la 
destilación osmótica, la destilación por membranas con contacto directo y la 
destilación por membranas con vacío (Garcia-Castello et al., 2010) (El-Abbassi 
et al., 2014) (Bazzarelli et al., 2016). 
 
 
4.2.2.2. Recuperación de compuestos fenólicos mediante 
adsorción 
 
La adsorción de compuestos fenólicos en corrientes líquidas y gaseosas 
de distinto origen ha sido ampliamente estudiada (Busca et al., 2008), 
especialmente los provenientes de procesos químicos y petroquímicos. Como 
ya se ha comentado, los compuestos fenólicos de origen sintético resultan más 
tóxicos y contaminantes que los de origen natural. Sin embargo, debido al 
aumento de los volúmenes de residuos líquidos de origen agrícola y a la 
posibilidad de poder sustituir los compuestos fenólicos sintéticos por los 
naturales, la aplicación de la adsorción a aquellas corrientes que contienen 
4. Introducción   
68 
compuestos fenólicos de origen natural ha adquirido gran importancia (Soto et 
al., 2011). No obstante, no hay trabajos previos en los que se haya considerado 
la utilización de la adsorción para la recuperación de compuestos fenólicos a 
partir de la salmuera residual del proceso de elaboración de aceitunas de 
mesa. 
 
Según Soto et al. los adsorbentes se pueden clasificar en carbones 
activos, minerales, resinas, residuos industriales y de la agricultura, y 
biosorbentes (Soto et al., 2011). Actualmente, todos estos tipos de 
adsorbentes han sido probados en distintos estudios, con el fin de eliminar 
compuestos fenólicos de origen natural de corrientes de agua residual, aunque 
la adsorción mediante carbón activo (CA) es la más frecuentemente utilizada 
(Da bro s i et al., 2005). 
 
Sin embargo, a pesar de que su eficacia es ampliamente conocida, se 
sabe desde hace tiempo que algunos de estos compuestos se adsorben de 
manera irreversible en el CA (Coughlin y Ezra, 1968) (Busca et al., 2008). Por 
tanto, como alternativa a estos adsorbentes se presentan las resinas 
poliméricas. Estas resinas presentan una atracción más débil entre soluto y 
adsorbente que los CA, lo que permite una regeneración mediante métodos 
más sencillos, como lavado con disolventes, permitiendo a su vez la 
recuperación de compuestos con alto valor añadido (Busca et al., 2008).  
 
Existen numerosos estudios que tratan sobre la recuperación de la 
fracción fenólica en diferentes aguas de origen agrícola, tanto en aguas 
residuales reales como simuladas (Soto et al., 2011). Asimismo, dentro de las 
técnicas descritas para recuperar compuestos fenólicos de corrientes 
residuales del proceso de elaboración de aceite de oliva, se ha considerado la 
adsorción con resinas (Agalias et al., 2007) (Scoma et al., 2011) (Bertin et al., 
2011) (Zagklis et al., 2015) (Savarese et al., 2016). 
 
Lin y Juang en 2009 llevaron a cabo una revisión bibliográfica, a partir 
de estudios realizados por diversos autores, sobre la capacidad de adsorción 
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de veintiséis resinas sintéticas sobre distintas aguas modelo que contenían uno 
o dos compuestos fenólicos (Lin y Juang, 2009). En esta revisión, se determinó 
que no existe una resina específica que asegure una recuperación de 
compuestos fenólicos superior a las demás. Sin embargo, las resinas de 
intercambio iónico presentaban una mayor capacidad de adsorción que las 
resinas no iónicas. 
 
No obstante, se debe destacar que la capacidad de adsorción de un 
adsorbente depende de las condiciones de la disolución, tales como pH, fuerza 
iónica y temperatura, y que el agua de fermentación en salmuera se 
caracteriza por poseer un pH ácido y una elevada conductividad. Además, se 
trata de un agua residual con diversos compuestos orgánicos, por lo que puede 
haber competencia entre distintos solutos por el adsorbente. 
 
En un principio, las resinas aniónicas, mejoran la capacidad de 
adsorción de compuestos fenólicos en disoluciones alcalinas (Carmona et al., 
2006). Sin embargo, Caetano et al. estudiaron la adsorción del fenol en resinas 
aniónicas (Dowex XZ y AuRIX 100) y no iónicas (MN200) a distintos valores de 
pH (Caetano et al., 2009). En dicho estudio se determinó que las resinas 
aniónicas poseían una mayor capacidad de adsorción a pH básico, mientras 
que la resina no iónica la poseía a pH ácido.  
 
Además, Kawabata y Ohira estudiaron la influencia que tiene la 
concentración salina de la disolución en la capacidad de adsorción de los 
compuestos fenólicos (Kawabata y Ohira, 1979). En dicho trabajo evaluaron 
dos resinas de tipo aniónico (IRA-400 y la IR-45), dos resinas no iónicas (XAD-4 
y XAD-2) y dos resinas de fabricación propia, y prepararon disoluciones modelo 
de fenol a distinta concentración de NaCl. En este estudio se determinó que la 
capacidad de adsorción de las resinas iónicas disminuye drásticamente al 
tratar agua con una concentración de NaCl de 0.1 mol·L-1, frente a agua 
destilada. Sin embargo, en presencia de sal, la capacidad de adsorción de las 
resinas iónicas disminuyó para la resina XAD-2, aunque en menor medida que 
en el caso de las aniónicas, y aumentó ligeramente para la resina XAD-4. 
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Asimismo, tratando agua residual de la producción de aceite de oliva 
mediante resinas aniónicas (XAD7, XAD16 e IRA96) y no iónicas (Isolute ENV+), 
Bertin et al., detectaron que todas las resinas mostraban una elevada 
capacidad de adsorción de compuestos fenólicos (Bertin et al., 2011). Sin 
embargo, la resina no iónica logró una mayor capacidad de adsorción de 
compuestos fenólicos, mostrando predilección por el tirosol y el hidroxitirosol. 
Estos autores también estudiaron la capacidad de desorción de los compuestos 
fenólicos con agua, etanol y etanol acidificado al 0.5% p/p con HCl (37%). La 
mejor capacidad de adsorción de compuestos fenólicos totales fue con la 
resina no iónica y realizando la desorción con etanol ácido, obteniendo una 
recuperación total en compuestos fenólicos entre un 84 y un 59%, 
dependiendo de la muestra. Sin embrago, detectaron que la mejor capacidad 
de adsorción para el hidroxitirosol se obtuvo con esta misma resina, pero 
realizando la desorción con el etanol, entre un 81 y un 62%. 
 
Otros autores también han utilizado resinas no iónicas para recuperar 
la fracción fenólica de las aguas residuales del proceso de elaboración de 
aceite de oliva (Agalias et al., 2007) (Scoma et al., 2011) (Petrotos et al., 2013) 
(Zagklis et al., 2015) (Savarese et al., 2016). Estos autores destacan la 
utilización del etanol como disolvente orgánico para desorber los compuestos 
fenólicos retenidos por las resinas. 
 
En la presente Tesis se pretende recuperar los compuestos fenólicos 
presentes en el agua residual de la salmuera de fermentación del proceso de 
producción de aceitunas de mesa verdes estilo español (fundamentalmente 
tirosol e hidroxitirosol). Para ello, en base a los antecedentes previamente 
descritos, se proponen los procesos de membranas, de UF y NF, y la adsorción. 
 
 
4.3. Procesos de separación por membranas 
 
Se define como filtración al proceso físico mediante el cual un material 
poroso denominado filtro, septum o medio filtrante permite la separación de 
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partículas o compuestos presentes en una fase. Así, el filtro actúa como 
barrera selectiva al transporte de materia haciendo que un elemento sea 
dividido en partes de acuerdo a su grosor o tamaño. 
 
Los procesos de filtración se pueden agrupar según la dirección relativa 
del flujo de alimentación sobre la superficie del medio filtrante como (Figura 4.8): 
 
 Filtración convencional (A): cuando la corriente a tratar 
(alimentación) fluye perpendicularmente con respecto a la 
superficie del filtro, quedando las partículas o compuestos 
retenidos sobre el mismo (torta), y generando una corriente 
clarificada (filtrado). Estos procesos se caracterizan porque la 
fuerza impulsora es la presión. Un aumento de la presión 
acelera el proceso, sin embargo, produce una mayor 
compactación de las partículas depositadas sobre el medio 
filtrante, lo que favorece su obturación. 
 
 Filtración tangencial (B): cuando la alimentación circula de 
forma paralela a superficie del filtro. La dirección y velocidad 
del flujo actúan arrastrando continuamente las partículas o 
compuestos que pudieran acumulare sobre el medio filtrante, 
minimizando de este modo el ensuciamiento de la membrana. 
A partir de la alimentación se generan dos corrientes: la 
corriente de arrastre o rechazo y la corriente filtrada, 
denominada permeado. Este tipo de procesos permiten 
trabajar con filtros de menores tamaños de poro, con mayores 
fuerzas de impulsión y durante largos periodos de tiempo, 
manteniendo densidades de flujo de permeado relativamente 
elevadas. En estos procesos pueden intervenir diversas fuerzas 
impulsoras, siendo las más importantes los gradientes de 
presión, de concentración, de potencial eléctrico o de presión 
parcial a ambos lados de la membrana. 
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Figura 4.8. Esquema de los tipos de flujo en procesos de filtración. 
(A) flujo perpendicular a la superficie del filtro. (B) flujo tangencial a la superficie del filtro. 
 
 
El desarrollo de los procesos de filtración tangencial ha permitido la 
aparición de toda una nueva generación de medios filtrantes con un menor 
diámetro de poro. Esta nueva generación de filtros recibió el nombre de 
membranas. Una membrana es una barrera selectiva que separa dos fases, 
permitiendo el paso de ciertas sustancias a su través, mientras que restringe el 
paso de otras sustancias de un modo selectivo (Mulder, 2000). Por tanto, los 
procesos de membranas permiten el enriquecimiento o empobrecimiento en 
uno o varios compuestos de la corriente a tratar. La American Water Works 
Association (AWWA) Research Foundation define un proceso de membrana 
como: 
 
“una operación unitaria de separación donde el elemento 
separador es una membrana semipermeable, y donde el 




De esta manera, la corriente a tratar o alimento se divide en dos 
corrientes de distinta composición: una corriente denominada permeado que 
contiene mayoritariamente las partículas o moléculas que han pasado a través 
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contiene mayoritariamente las partículas o moléculas que han sido retenidas 
por la membrana, tal y como se muestra en la Figura 4.8 (B). 
 
Los diferentes tipos de procesos de membrana se pueden clasificar de 
acuerdo a diferentes criterios, como el tipo de fuerza impulsora aplicada para 
lograr la separación, la magnitud de esta fuerza y el intervalo de tamaño de los 
compuestos a separar. En la Tabla 4.4 se muestran los principales procesos de 
membranas agrupados de acuerdo a la fuerza impulsora. 
 
Tabla 4.4. Principales procesos de membranas agrupados de acuerdo a la fuerza 
impulsora. 
Proceso de membrana Fuerza impulsora 
Microfiltración Gradiente de presión 
Ultrafiltración Gradiente de presión 
Nanofiltración Gradiente de presión 
Osmosis inversa Gradiente de presión 
Diálisis Gradiente de concentración 
Electrodiálisis Gradiente de potencial eléctrico 
Pervaporación Gradiente de presión parcial 
Separación de gases Gradiente de presión 
 
 
A parte de los procesos de membrana convencionales citados en la 
Tabla 4.4, existen otros procesos de separación por membranas más recientes 
como la destilación por membranas, los contactores de membrana, la osmosis 
directa o la ultrafiltración micelar.  
 
En general, los fluidos utilizados en el proceso de separación pueden 
ser tanto líquidos como gases, o una combinación de estos. Sin embargo, hasta 
la fecha, los fluidos más tratados son líquidos. Las principales aplicaciones de 
las membranas a escala industrial se centran en la producción de agua potable 
a partir de agua de mar, el tratamiento de aguas residuales urbanas, la 
descontaminación de efluentes industriales y la recuperación de productos de 
alto valor añadido. 
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4.3.1. Procesos de membranas cuya fuerza impulsora es un 
gradiente de presión 
 
Son los procesos de membranas más utilizados en la práctica 
industrial. La magnitud de la fuerza impulsora aplicada en cada proceso 
depende del tamaño de la molécula de soluto que atraviesa la membrana. Así, 
las distintas técnicas de membranas se pueden clasificar a partir del umbral de 
corte molecular (Molecular weight cut-off o MWCO, en sus siglas en ingles), 
que es un parámetro referido al peso molecular, medido en Dalton (Da), del 
soluto más pequeño retenido por la membrana en un 90 %. Por tanto, en 
función del tamaño de los poros de la membrana se obtendrán composiciones 
diferentes de la corriente de permeado. Aunque cabe destacar que en la 
separación influyen también otros factores, como la forma y la carga de las 
moléculas, así como la presencia de otros solutos (Mulder, 2000). Además, en 
estos procesos de membrana se debe de tener en cuenta que, a menor 
diámetro de poro, mayores deben ser los gradientes de presiones a alcanzar. 
Asimismo, conforme la concentración de solutos es mayor, mayor debe de ser 
el gradiente de presión aplicado. A la hora de concentrar solutos en el rechazo, 
esto supone una limitación de la tecnología de membranas, ya que 
actualmente no se pueden obtener grados de concentración superiores a los 
obtenidos mediante otros métodos, como la evaporación.  
 
Las técnicas de membrana que actúan utilizando la presión como 
fuerza impulsora son: microfiltración (MF), ultrafiltración (UF), nanofiltración 
(NF) y ósmosis inversa (OI). Sus características de separación se muestran en la 
Figura 4.9. 
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Figura 4.9. Procesos de membranas cuya fuerza impulsora es un gradiente de presión. 
 
 
La microfiltración retiene partículas en suspensión con un tamaño 
medio que oscila entre 0.05 a 10 micras; utiliza membranas porosas y el 
mecanismo de transporte está basado en la exclusión molecular. Las presiones 
de operación varían de 0.5 a 3 bar y se fabrican en un amplio rango de 
materiales, tanto orgánicos como inorgánicos. La MF se emplea en la 
clarificación de zumos, vinos y bebidas, en la esterilización de fármacos y 
bebidas, en la concentración de células, así como en el pretratamiento de 
otros procesos posteriores de membrana como NF y OI, y en el tratamiento de 
aguas residuales, para reemplazar los filtros prensa, decantadores, etc.  
 
La ultrafiltración permite separar macromoléculas y utiliza el peso 
molecular como índice de rechazo. Las membranas de ultrafiltración pueden 
retener moléculas de peso molecular entre 1 a 300 kDa y el tamaño de poro 
abarca desde los 5 a los 100 nm. En este caso, la presión de operación varía de 
1 a 5 bar. La UF utiliza como principal principio de separación el mecanismo de 
exclusión por tamaño mediante membranas microporosas, tanto orgánicas 
como inorgánicas, aunque también influyen otros factores, como la naturaleza 
de la membrana y las interacciones entre la membrana y las moléculas de 
soluto. Las membranas frecuentemente presentan problemas de 
ensuciamiento. Las aplicaciones de la UF se centran en la concentración y 
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purificación de corrientes asociadas a diversas industrias (lácteas, alimentos, 
textiles, metalúrgica, automóviles, etc.) y en el tratamiento de aguas residuales 
urbanas y efluentes industriales (Chan y Chen, 2004). 
 
La nanofiltración ocupa un lugar intermedio entre la UF y la OI en 
cuanto al umbral de separación. Utiliza membranas compuestas, con un 
tamaño de poro inferior a 2 nm y un espesor de capa activa que suele oscilar 
entre 1 y 10 µm. Permite separar moléculas de bajo peso molecular, entre 200 
y 1000 Dalton, y opera bajo gradientes de presión entre 3 a 25 bar, inferiores a 
los utilizados en OI. El principio que rige la separación está basado tanto en la 
exclusión molecular como en el mecanismo de disolución-difusión. Asimismo, 
la NF es capaz de retener en mayor proporción cationes y aniones divalentes 
respecto de los monovalentes, lo que supone una ventaja frente a la UF y la OI. 
 
La osmosis inversa prácticamente sólo permite el paso del agua a 
través de la membrana y la separación se debe a un mecanismo de disolución-
difusión a través de la membrana. De esta manera, sólo las sustancias que se 
pueden disolver y difundir a través de la membrana pasan. Retiene casi todos 
los solutos menos algunos compuestos orgánicos pequeños, como por ejemplo 
los aldehídos. La presión de operación puede variar de 10 a 70 bar. 
 
 
4.3.2. Proceso de ultrafiltración 
 
Las principales características del proceso de UF se han indicado en el 
apartado anterior. Las membranas utilizadas son de tipo asimétrico y están 
formadas por una capa activa muy delgada (entre 0.1 – 1 µm), constituida por 
poros pequeños que se pone en contacto con el alimento y es la responsable 
de la separación. Dicha capa activa está soportada sobre una subestructura 
porosa de mayor espesor y porosidad, que es la que proporciona la resistencia 
mecánica a la membrana y cuyos poros poseen un tamaño muy superior a los 
de la capa activa. Gracias a la estructura asimétrica estas membranas 
presentan elevada permeabilidad. 
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Teniendo en cuenta la naturaleza de las membranas, éstas se dividen 
en orgánicas e inorgánicas. En general, las membranas orgánicas son más 
fáciles de fabricar y, por lo tanto, más económicas; mientras que las 
inorgánicas suelen ser más caras, pero presentan ventajas tales como la 
resistencia a altas temperaturas y a agentes químicos agresivos (Baker, 2012). 
Los polímeros más utilizados en la fabricación de membranas orgánicas de 
ultrafiltración son las poliamidas, el poliacrilonitrilo, el fluoruro de 
polivinilideno, las polisulfonas y las poliimidas. Las membranas inorgánicas 
poseen una capa selectiva que suele ser de ZrO2, TiO2 o -Al2O3, mientras que 
la subestructura porosa generalmente es de carbono o de - Al2O3 (Tsuru et 
al., 2001). 
 
Las membranas se alojan en diversos compartimentos denominados 
módulos, facilitando la forma de establecer una determinada presión 
transmembranal. Dichos módulos, según su geometría, pueden ser: planos, 
tubulares, de arrollamiento en espiral o capilares (Mulder, 2000). Los módulos 
planos se utilizan poco, debido a que tienen una relación superficie/volumen 
de membrana baja. Los tubulares se utilizan ampliamente, al poseer ventajas 
desde el punto de vista del ensuciamiento. Los de arrollamiento en espiral se 
ensucian con más facilidad que los tubulares y son más difíciles de limpiar, 
pero tienen una relación superficie/volumen de membrana muy elevada, por 
lo que se utilizan frecuentemente en ultrafiltración. Finalmente, los módulos 
capilares se utilizan en ultrafiltración cuando no existen serios problemas de 
ensuciamiento ni y de limpieza. 
 
 
4.3.3. Proceso de nanofiltración 
 
Como se ha comentado, la nanofiltración es una técnica que combina 
características de la ultrafiltración y la ósmosis inversa, pues su mecanismo de 
separación se basa tanto en diferencias de tamaños, propio de la 
ultrafiltración, como en el mecanismo de disolución – difusión, tal como ocurre 
en ósmosis inversa (Mulder, 2000). 
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La NF es una operación de media-baja presión que deja pasar sólo las 
partículas de tamaño menor de 1 nanómetro, de aquí el término de 
nanofiltración. Las membranas de nanofiltración operan en intervalos de 
umbral de corte molecular más bajos que las membranas de UF (entre 200 y 
1000 Da), y poseen una permeabilidad menor, tal como se observa en la 
Figura 4.10.  
 
Otra característica que diferencia a las membranas de nanofiltración es 
la ligera carga superficial que presentan. La presencia de dicha carga juega un 
papel importante en el proceso de separación y, además, las hace aptas para 
separar iones de diferente valencia. 
 
Figura 4.10. Comparación de las membranas de nanofiltración en relación 
a las de ósmosis inversa y ultrafiltración (Baker, 2012). 
 
 
Las características propias del proceso de NF más destacadas se 
indican a continuación (AWWA, 1998): 
  
- Las membranas tienen una estructura microporosa con un 
diámetro de poro típicamente inferior a 2 nm. 
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- Se utilizan materiales de membrana que, en la mayoría de los 
casos, poseen cargas eléctricas y, en consecuencia, los mecanismos 
de transferencia, las condiciones de operación y los campos de 
utilización de dichas membranas son muy particulares: 
 
 Rechazo a solutos de masa molecular superior a 200 – 
1000 Da, dependiendo del tipo de membrana. 
 
 Presiones de trabajo inferiores y flujo de disolvente más 
elevado que en el caso de la ósmosis inversa.  
 
 Consideración conjunta de fenómenos de difusión y de 
convección para describir el flujo de disolvente y de soluto. 
 
 Intervención del mecanismo de Donnan para la retención 
de solutos eléctricamente cargados. 
 
 
Cuando se examinan de forma detallada los mecanismos de transporte 
a través de estas membranas, cabe destacar que presentan una elevada 
selectividad de separación entre iones monovalentes e iones multivalentes, así 
como también entre moléculas del mismo tamaño, pero presentando carga 
eléctrica o no (Wang et al., 1995). 
 
En los últimos años se han instalado equipos industriales de NF en 
prácticamente todos los campos de aplicación de las membranas. Pueden 
citarse concretamente algunos sectores como la biotecnología, el 
agroalimentario, la producción de agua potable, y el campo de las ciencias 
ambientales que constituyen, hoy en día, el mercado potencial más importante 
para este tipo de membranas.  
 
Sin embargo, el crecimiento del mercado de la nanofiltración todavía 
está ligado al desarrollo de nuevas membranas con mejores prestaciones, en 
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particular los nanofiltros de cerámica que deben poder trabajar en condiciones 
de utilización muy severas (temperaturas elevadas, disolventes orgánicos). En 
la Tabla 4.5 se pueden ver las distintas aplicaciones de las membranas de 
nanofiltración en diversos procesos industriales. 
 
Tabla 4.5. Principales aplicaciones del proceso de nanofiltración. 
INDUSTRIA APLICACIÓN 
Alimentaria Desmineralización parcial del lactosuero 
Concentración de proteínas 
Desmineralización de disoluciones azucaradas 
Reciclado de nutrientes en procesos fermentativos 
Separación de disolventes de aceites vegetales 
Recuperación de disoluciones de limpieza 
Purificación de ácidos orgánicos 
Concentración de zumos 
Textil Separación de aminoácidos 
Eliminación del color de los efluentes de tintado 
Recuperación de agua y de sales 
Recuperación de las aguas de blanqueo 
Papelera Eliminación de lignina, lignosulfatos y derivados 
clorados 
Reutilización de agua 
Química Eliminación de sulfatos 
Obtención de bromuro 
Recuperación de sosa 
Galvanoplastia Separación de metales pesados 
Recuperación de níquel, cromo y aluminio 
Separación de metales de baños concentrados 
Producción de 
agua 
Eliminación de los precursores de desinfección 
Eliminación de calcio y magnesio 
Eliminación de la materia orgánica, pesticidas y 
plaguicidas 
Tratamiento de agua salobre 
Agricultura Eliminación de fosfatos, nitratos y sulfatos 
 Eliminación de selenio de las aguas residuales 
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El comportamiento de las membranas de nanofiltración depende de 
los siguientes factores (Van Der Bruggen y Geens, 2008): 
 
- Carga iónica de la membrana: lo que hace posible separar iones de 
diferente valencia y tamaño. Los iones divalentes son mejor 
rechazados que los monovalentes, lo que resulta muy útil en 
ablandamiento de aguas, eliminación de nitratos y 
desmineralización del lactosuero. 
 
- Peso molecular: las especies de alto peso son mejor rechazadas 
que las de bajo peso molecular. 
 
- Grado de disociación: los ácidos débiles, como el ácido láctico, se 
retienen mejor a valores elevados de pH, donde la disociación es 
completa. 
 
- Polaridad: las sustancias menos polares son más rechazadas. 
 




La selectividad de las membranas de nanofiltración depende de la 
naturaleza química del material polimérico que las constituye. Algunos 
polímeros pueden ser hidrófobos o hidrófilos, si bien las membranas más 
recomendables para operar con disoluciones acuosas son las que presentan 
características hidrófilas, ya que las que poseen carácter hidrofóbico tienden a 
ensuciarse más rápidamente. 
 
La selectividad de estas membranas respecto de un determinado 
soluto se cuantifica mediante el índice de rechazo, el cual, para los solutos más 
comunes, nunca alcanza el 100%, por lo que un cierto porcentaje de soluto 
pasará con la corriente de permeado de acuerdo con su coeficiente de reparto 
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(afinidad del soluto por el material de la membrana) así como del coeficiente 
de difusión del soluto en la membrana. El efecto Donnan, que se explicará más 
adelante, también influye en la selectividad de la membrana (AWWA, 1998). 
 
Como se observa en la Figura 4.11, los mecanismos de transporte son 
bastante complejos, por lo que se han desarrollado diferentes modelos 
matemáticos para predecir el comportamiento de estas membranas. A 
continuación, se describen los principales mecanismos que intervienen en el 
proceso de nanofiltración.  
 
 
Figura 4.11. Interacciones posibles en la interfase membrana-soluto. 
 
 
En el caso de solutos neutros actúan dos mecanismos de transporte 
(Cuartas-Uribe et al., 2007): 
 
i) Mecanismo de disolución-difusión 
 
En nanofiltración una parte del mecanismo de transferencia de 
masa se basa en el modelo de disolución–difusión, que está 
intrínsecamente relacionado con la naturaleza de la membrana y las 
especies que están en contacto con la misma. Según este 
mecanismo, determinados componentes de la corriente alimento 
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se disuelven con preferencia en la membrana (por tener una 
determina afinidad química hacia el material de la misma) y luego 
difunden, por acción de la fuerza impulsa, a través de la matriz de la 
membrana, con mayor o menor rapidez (dependiendo de la 
estructura de la membrana y de su material y del tamaños de las 
moléculas de soluto) (Nunes y Peinemann, 2006). De esta manera, 
la capacidad de separación dependerá tanto de las diferencias de 
solubilidad como de difusividad entre los diferentes solutos.  
 
ii) Mecanismo de exclusión molecular 
 
En procesos de nanofiltración, la distribución de solutos no 
cargados en la interfase de la membrana se debe, además, al 
mecanismo de exclusión por tamaño. Este mecanismo también 
aparece en procesos de microfiltración y ultrafiltración. Debido a su 
tamaño, sólo aquellas moléculas de soluto más pequeñas que los 
poros de la membrana podrán atravesar dichos poros, arrastradas 
por el flujo convectivo de disolvente. La separación entre los 
diferentes solutos sólo se dará si estos tienen diferencias 
significativas de tamaño. 
 
 
En el caso de solutos cargados también intervienen otros dos 
mecanismos de transferencia: 
 
i) Mecanismo de exclusión de Donnan 
 
El principio de exclusión de Donnan tiene un importante 
efecto sobre el mecanismo de transporte cuando la membrana 
presenta cargas en su superficie. Si la membrana posee una carga 
superficial, los solutos con carga opuesta a la carga de la 
membrana (contra-iones) son atraídos, concentrándose sobre su 
superficie. Por el contrario, si los solutos tienen la misma carga 
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que la membrana (co-iones) serán repelidos, dando lugar a una 
baja concentración sobre su superficie.  
 
El principio de electroneutralidad debe cumplirse, por lo que 
co-iones y contra-iones deben pasar en proporción 
estequiométrica. Los iones de peso molecular superior al corte 
molecular de la membrana son retenidos por efectos estéricos 
(Cuartas-Uribe et al., 2010). Por ese motivo la NF presenta mayor 
rechazo de iones multivalentes frente a iones monovalentes. 
Incluso, si la relación de concentraciones entre especies 
monovalentes y divalentes es suficientemente alta, puede haber 
más concentración de co-iones en el permeado que en el alimento, 
dando lugar, en algunos casos, a valores de rechazo negativos.  
 
ii) Mecanismo de exclusión dieléctrica 
 
Debido a la carga superficial de la membrana y al momento 
dipolar del agua, las moléculas de agua muestran una polarización 
dentro del poro. Dicha polarización provoca una disminución de la 
constante dieléctrica, siendo menos favorable para un soluto cargado 
entrar en la membrana, tal como se muestra en la Figura 4.12. 
 
 
Figura 4.12. Representación del mecanismo de exclusión dieléctrica. 
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De acuerdo con la teoría de exclusión dieléctrica, el agua, al 
estar influenciada por un campo eléctrico, no actúa como tal, de 
modo que el poro adquiere propiedades similares a un disolvente 
hidrofóbico (la constante dieléctrica disminuye). Forzar a un ion a 
que entre en el poro es energéticamente desfavorable, por lo que 
el ion tiene que deshacerse del agua de solvatación. 
 
 
La importancia de estos dos mecanismos de transporte en procesos de 
nanofiltración es aún punto de debate en la comunidad científica (Vezzani y 
Bandini, 2002) (Lanteri et al., 2009) (Oatley et al., 2012). En la mayoría de la 
literatura estudiada se utiliza el principio de exclusión de Donnan para 




4.3.4. Parámetros característicos de los procesos de membranas 
 
Los parámetros característicos que definen el comportamiento de los 
procesos de membranas son: 
 
i) Densidad de flujo de permeado (J) 
 
Corresponde a la densidad de flujo volumétrico que atraviesa 
la membrana y puede describirse por la Ley de Darcy. Esta ley 
relaciona la densidad de flujo de permeado (J) con la presión 
transmembranal (∆P), la viscosidad del permeado (µ) y la 





    
       (4.1) 
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Donde el parámetro Lp de la ecuación (4.1) es el coeficiente de 
permeabilidad de la membrana. 
 
La densidad de flujo de permeado se expresa como volumen 
permeado por unidad de superficie de membrana y unidad de 








ii)  Coeficiente de rechazo (R) 
 
Determina la capacidad de la membrana para retener un 
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Donde Ci,A es la concentración del componente i en el alimento 
y Ci,P es la concentración del componente i en el permeado.  
 
iii) Factor de reducción de volumen (FRV) 
 
Este factor designa la reducción de volumen o de masa que se 
consigue en el concentrado. El factor de reducción de volumen, 



















  para un proceso por lotes 
 
Donde QR y QA representan el caudal de rechazo y de 
alimentación, respectivamente, y VR y VA son los volúmenes 
respectivos de rechazo y de alimentación.  
 
iv) Factor de concentración (FC) 
 
El factor de concentración determina el nivel de concentración 
que se alcanza en la corriente de rechazo (o concentrado) y se define 
como: 
 
   
   
   
 
 
Donde Ci,R es la concentración del componente i en el rechazo. Si 
el componente considerado es totalmente retenido por la membrana, 
dicho factor coincide con el valor del FRV. 
 
v) Factor de conversión (). 
 








Siendo QP el caudal de permeado que proporciona la membrana. 
 
El buen funcionamiento de una membrana se consigue cuando se 
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condiciones de diseño, sin necesitar grandes modificaciones en el gradiente de 
presión que genera el flujo de permeado. 
 
 
4.3.5. Ventajas e inconvenientes de los procesos de membranas 
 
Las ventajas de los procesos de separación por membranas frente a 
otros procesos de separación son las siguientes: 
 
- Posibilidad de operar en condiciones suaves, sin necesidad de usar 
altas temperaturas. 
- Posibilidad de llevar a cabo el proceso de separación en continuo. 
- Adaptabilidad a la capacidad de producción, al tratarse de equipos 
modulares. 
- Gran aplicabilidad, gracias a las diferentes propiedades de los 
diferentes tipos de membranas. 
- No se requiere adicionar ningún producto químico ajeno a la 
disolución a tratar. 
- Los equipos suelen ser compactos y relativamente pequeños. 
- Facilidad de instalación, desinstalación y operación. 
- El cambio de escala es sencillo al emplear configuraciones 
modulares. 
- Posibilidad de combinación con otros procesos de tratamiento. 
 
 
Pese a las numerosas ventajas de los procesos de membrana, también 
podemos destacar algunos inconvenientes como: 
 
- Problemas de ensuciamiento y degradación de las membranas, 
que afectan a sus propiedades físicas, químicas y mecánicas. La 
membrana pierde eficacia y se reduce su vida útil. 
  4. Introducción 
89 
- Necesidad de gestión de las corrientes concentradas cuando no 
son el objeto de la separación, así como de las corrientes 
residuales de limpieza en determinadas situaciones. 
- Limitaciones a la hora de alcanzar rechazos con un elevado grado 
de concentración. 




4.3.6. Disminución de la densidad de flujo de permeado con el 
tiempo 
 
En los procesos de membranas se puede observar un descenso de la 
densidad de flujo de permeado con el tiempo de operación debido a diversos 
factores, como son el ensuciamiento de las membranas, la concentración por 
polarización y el aumento del gradiente de presión osmótica entre ambos 
lados de la membrana. 
 
El ensuciamiento experimentado por las membranas es uno de los 
principales problemas que dificulta la aplicación de estas tecnologías. Como se 
ha mencionado, el ensuciamiento reduce el flujo de permeado, disminuyendo 
la productividad e incrementando los costes de mantenimiento (Cheryan y 
Alvarez, 1995). Estudiar el ensuciamiento de las membranas es clave a la hora 
de reducir sus efectos.  
 
El fenómeno de ensuciamiento, también conocido como fouling, está 
determinado por las interacciones que se producen entre las moléculas que 
causan el ensuciamiento y la superficie de la membrana. Por tanto, las causas 
que influyen sobre esta interacción son (Wang et al., 2012): 
 
 Características del efluente a tratar, tales como su composición y su 
temperatura. A la hora de tener en cuenta las características del 
efluente, también se deben considerar las interacciones existentes 
4. Introducción   
90 
entre las distintas moléculas que lo conforman. Estas interacciones se 
deben a la existencia de fuerzas electrostáticas que generan distintos 
grados de repulsión entre los diferentes tipos de moléculas. Por tanto, 
adquiere gran importancia el pH del efluente y las fuerzas de repulsión 
y atracción entre las moléculas (Fersi et al., 2009). 
 
 Tipo de membrana utilizada, su configuración, sus características y el 
material que la conforma. Asimismo, las membranas también tienen 
carga electrostática, por lo que es un parámetro a tener en cuenta. 
  
 Condiciones de operación de los procesos de membrana, tales como la 
presión transmembranal (PTM) y la velocidad de flujo tangencial (VFT). 
 
 
De acuerdo con los modelos de ensuciamiento de Hermia, durante el 
proceso de ensuciamiento de una membrana porosa, varios mecanismos 
pueden darse de manera individual o combinada (Hermia, 1982). Dependiendo 
de estos mecanismos de ensuciamiento se pueden producir las siguientes 
situaciones (Figura 4.13): 
 
 Ensuciamiento por formación de torta: Si las partículas o moléculas 
tienen un tamaño mucho mayor que el diámetro de los poros de la 
membrana. En este caso, se pueden formar depósitos sobre la 
superficie de la membrana, sin que se produzca penetración en los 
poros (De Barros et al., 2003).  
 
 Ensuciamiento por bloqueo completo de poros: Si las partículas tienen 
un tamaño similar al diámetro de poro de la membrana. En este caso, 
se produce un taponamiento total a la entrada de los poros de la 
membrana, sin penetrar en ellos y sin formar acumulación de 
partículas. 
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 Ensuciamiento por bloqueo intermedio de poros: Si las partículas 
tienen un tamaño similar al diámetro de poro de la membrana. Sin 
embargo, este mecanismo considera que no todas las moléculas o 
partículas tienden a bloquear los poros de la membrana, pudiendo 
producirse una deposición de moléculas sobre algunas de las otras 
moléculas o partículas sedimentadas (R W Field et al., 1995). 
 
 Ensuciamiento por adsorción o bloqueo estándar de poros: Si las 
partículas tienen un tamaño inferior al diámetro de poro de la 
membrana. En este caso, las partículas pueden penetrar bloqueando 
los poros de la membrana en su interior y reduciendo gradualmente su 
diámetro efectivo. Además, una afinidad química entre la membrana y 
las partículas favorecerá este tipo de ensuciamiento. 
 
 
Figura 4.13. Mecanismos de ensuciamiento de una membrana porosa de acuerdo con 
los modelos de ensuciamiento descritos por Hermia. 
 
 
Otros fenómenos que también pueden contribuir a la disminución del 
flujo de permeado con el tiempo son la polarización por concentración y el 
efecto de la presión osmótica. 
 
El fenómeno de la polarización por concentración consiste en el 
incremento de la concentración de soluto, que no es capaz de atravesar la 
membrana, en las inmediaciones de su superficie. Dicho incremento provoca 
4. Introducción   
92 
un gradiente de concentración entre esta zona y el seno de la disolución. El 
flujo difusivo generado por dicho gradiente de concentración se opone al flujo 
convectivo creado por la diferencia de presión transmembranal, 
comportándose como una resistencia adicional que contribuye a disminuir el 
flujo de permeado (Figura 4.14). Además, este fenómeno puede contribuir a 
los mecanismos de ensuciamiento, especialmente a la formación de la capa gel.  
 
 
Figura 4.14. Proceso de polarización por concentración y formación de capa gel. 
 
 
El ensuciamiento por formación de capa gel es un fenómeno asociado a 
la polarización por concentración. Este fenómeno se debe a una acumulación de 
macromoléculas en forma de red tridimensional sobre la superficie de la 
membrana que llega a una concentración crítica a partir de la cual se forma un 
gel. La concentración de partículas en la capa gel varía con la concentración de 
partículas en el alimento (Figura 4.14) y es constante para unas determinadas 
condiciones de operación (VFT y PTM). Sin embargo, el aumento de la presión 
acaba generando la compactación de la capa gel dando lugar a una presión 
máxima a partir de la cual el flujo de permeado ya no puede seguir aumentando.  
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En cuanto al efecto de la presión osmótica, este se produce por la 
acumulación de moléculas o partículas, que pueden ser orgánicas o inorgánicas, 
sobre la superficie de la membrana. La diferencia de concentración que existe 
entre el permeado y el rechazo hace que se genere un gradiente de presión 
osmótica entre ambos lados de la membrana que se opone al flujo a su través. 
La presión osmótica es inversamente proporcional al peso molecular del soluto. 
Por lo tanto, generalmente, este término es muy pequeño en los procesos de MF 
y UF, por lo que se suele despreciar, siendo más importante en los procesos de 
NF y OI. Un aumento en el gradiente de presión osmótica (∆π) produce una 
disminución de la densidad de flujo de permeado de acuerdo con el modelo de 
Kedem-Spiegler (Spiegler y Kedem, 1966): 
 
              
 
Donde  es el coeficiente de reflexión. 
 
En la Figura 4.15, se muestra una curva típica de la evolución de la 
densidad de flujo de permeado con el tiempo para un proceso de membranas. 
 
 
Figura 4.15. Evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo en un 
proceso de membranas. 
(4.8) 
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En la zona (I) se observa, al inicio del proceso, un rápido descenso de la 
densidad de flujo de permeado. En la zona (II) se observa un descenso gradual 
que se prolonga durante un tiempo significativamente más largo que la zona 
(I), hasta alcanzar finalmente un flujo de permeado estacionario que se 
corresponde con la zona (III). 
 
La zona (II) existe en todos los procesos de ensuciamiento de 
membranas; mientras que las zonas (I) y (III) puede que en ocasiones no se 
observen debido a varias razones. Por ejemplo, si la presión transmembranal 
(PTM) es suficientemente elevada y la concentración del alimento es 
suficientemente baja, la densidad de flujo de permeado estacionaria sólo 
puede alcanzarse después de un largo periodo de operación. 
 
A continuación, se explican las causas que provocan la evolución de la 
densidad de flujo de permeado en cada zona.  
 
Como ya se ha comentado, los poros que tiene la capa activa de la 
membrana pueden obstruirse parcial o totalmente en función del tamaño de 
los mismos y del tamaño y forma de las moléculas de soluto, siendo mayor la 
obstrucción cuanto más similar sea el tamaño de las moléculas de soluto y el 
de los poros. 
 
El rápido descenso inicial de la densidad de flujo de permeado se debe 
al taponamiento repentino de los poros de la membrana. Al principio del 
proceso, la densidad de flujo de permeado es máxima, porque ningún poro de 
la membrana está obstruido, pero comienza a descender cuando los poros de 
la membrana empiezan a taponarse por las moléculas de soluto contenidas en 
la alimentación.  
 
El taponamiento de poros es un proceso mucho más rápido que la 
formación de capa gel, debido a que para lograr el taponamiento máximo 
alcanzable basta con tener una capa muy fina de moléculas de soluto sobre la 
superficie de la membrana. Sin embargo, la formación de la capa gel en la 
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superficie de la membrana sucede con posterioridad a la obstrucción de los 
poros. Esta capa se va formando conforme aumenta la cantidad de moléculas 
de soluto retenidas y la resistencia que dicha capa ofrece al paso de permeado 
aumenta al aumentar su espesor. 
 
La densidad de flujo de permeado en el estado estacionario se 
alcanzará cuando el espesor de la capa gel adquiere su espesor máximo. Dicho 
espesor viene determinado por los parámetros de operación y aumenta con la 
PTM, al haber mayor aporte de moléculas de soluto hacia la membrana. 
 
 
4.4. Modelos matemáticos de predicción de la densidad de flujo de 
permeado en procesos de ultrafiltración 
 
Como se ha comentado, los fenómenos de ensuciamiento de las 
membranas suponen uno de los aspectos más importantes a tener en cuenta en 
los procesos de UF, ya que se traducen en una disminución del flujo de permeado 
cuando se trabaja a una presión transmembranal constante. Por tanto, el 
desarrollo de modelos matemáticos en los que se determina la evolución del flujo 
de permeado con el tiempo es una herramienta importante que puede ayudar a 
predecir el ensuciamiento de las membranas de UF y sus causas.  
 
Con el fin de predecir dicho ensuciamiento y así poder seleccionar las 
condiciones de operación óptimas y evitar la pérdida de propiedades de las 
membranas, una gran variedad de modelos han sido desarrollados y/o 
adaptados por diversos autores (Hermia, 1982) (Ho y Zydney, 2000) (Yee et al., 
2009) (Vincent-Vela et al., 2010) (Corbatón-Báguena et al., 2015). Estos 
modelos, que pueden ser teóricos, empíricos o semi-empíricos, describen el 
descenso de la densidad de flujo de permeado a lo largo del tiempo. Los 
modelos totalmente empíricos proporcionan una gran precisión, pero no 
permiten identificar satisfactoriamente los mecanismos que están implicados 
en el ensuciamiento, sobre todo los fenómenos de incrustación. Al contrario, 
los modelos teóricos pueden ayudar a comprender mejor el fenómeno de 
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ensuciamiento. Sin embargo, si no se tienen en cuenta los datos 
experimentales a la hora de estimar alguno de sus parámetros, sus 
predicciones resultan menos precisas. De esta manera, el desarrollo de 
modelos semi-empíricos, que combinan modelos empíricos y teóricos, son 
señalados como la opción más adecuada a la hora de explicar los fenómenos 
de ensuciamiento que tienen lugar en los procesos de membrana, consiguiendo 
una mayor precisión en la predicción de la caída de la densidad de flujo de 
permeado con el tiempo (Vincent Vela et al., 2009) (Mah et al., 2012). 
 
A continuación, se describen los modelos semi-empíricos considerados 
en la presente Tesis Doctoral. 
 
 
4.4.1. Modelo de Hermia adaptado al flujo tangencial 
 
Este modelo, que se ha basado en el modelo clásico de Hermia para la 
filtración con flujo frontal a PTM constante (Hermia, 1982), ha sido adaptado 
por diversos autores para el caso del flujo tangencial (R. W. Field et al., 1995) 
(De Barros et al., 2003) (Vincent Vela et al., 2009). Para ello, estos autores 
parten de la ecuación característica de la filtración a presión constante: 
 
   
   









K’:  constante del modelo clásico de Hermia 
V:  volumen acumulado de permeado 
t:  tiempo 
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A partir del modelo de Hermia clásico (ecuación 4.9), teniendo en 
cuenta la influencia de los fenómenos de transporte de las partículas que 
causan el ensuciamiento debido a la aplicación de un flujo tangencial, los 





            




 Jee:  densidad de flujo de permeado en el estado estacionario 
 K:  constante del modelo de Hermia adaptado a flujo tangencial 
 
A partir del ajuste empírico de este modelo a los resultados 
experimentales se puede determinar el valor del parámetro K, para los cuatro 
tipos de ensuciamiento típicos que se producen durante la ultrafiltración 
tangencial trabajando a presión constante, los cuales se han comentado en el 
apartado 4.3.6. El valor del parámetro n para cada tipo de mecanismo de 
ensuciamiento y la forma que adopta la ecuación 4.10 en cada caso, son las 
siguientes:    
 
 Bloqueo completo de poros: n=2. La ecuación que define este tipo de 
ensuciamiento es: 
 
                 
         
 
Donde J0 es la densidad de flujo de permeado al inicio del ensayo y Kc es 
la constante del modelo para este mecanismo de ensuciamiento y 
representa la velocidad de desprendimiento de las moléculas o partículas 
a la entrada de los poros, definiéndose como (Bowen et al., 1995): 
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 Siendo ρm la densidad de la disolución de alimentación sobre la 
superficie de la membrana, ρs la densidad de la disolución, Xm la 
fracción de soluto sobre la superficie de la membrana, ap el radio de las 
moléculas o partículas de soluto y ψ es un factor que relaciona este 
radio con la forma de las moléculas o partículas de soluto (Vincent Vela 
et al., 2009). 
 
 Bloqueo estándar de poros: n=1.5. La ecuación que rige este 




      
   
      
  
 
Donde la constante del modelo, Ks, depende del volumen de solutos 
retenidos por unidad de volumen filtrado, del espesor de la membrana 
y de su porosidad (Trivunac y Stevanovic, 2006): 
 
     
  
  
      
   
 
 
Siendo KB el descenso del área de la sección transversal de los poros de 
la membrana por unidad de volumen total de permeado que atraviesa 
la membrana, A0 el área de los poros de la membrana y A el área de la 
membrana (Vincent Vela et al., 2009). 
  
 Bloqueo intermedio de poros: n=1. La ecuación que describe este tipo 
de ensuciamiento es:  
 
  
        
        
         
           
 
 
Donde el parámetro del modelo Ki se define igual que Kc, sólo que en 




  4. Introducción 
99 
de volumen total de permeado que atraviesa la membrana y porosidad 
inicial de la superficie de la membrana (Vincent Vela et al., 2009). 
 




       




      
     






   
  
Donde el parámetro del modelo Kgl sólo se puede determinar de forma 
empírica (R W Field et al., 1995). Este parámetro se denomina 
constante de filtración y representa la relación entre la masa de la capa 
gel por unidad de área de membrana y el volumen de permeado 
filtrado. Se define como: 
 
    
      
 
     
 
 
Siendo: at la resistencia especifica de la torta, Rm la resistencia 
intrínseca de la membrana determinada usando agua pura como 
alimento y Kgl´ un parámetro relacionado con la densidad de la 
alimentación, la fracción másica de los solutos en suspensión, la 
relación de masa del gel húmedo a seco y el área de membrana 
(Vincent Vela et al., 2009). 
 
 
4.4.2. Modelo Combinado 
 
Teniendo en cuenta la evolución de la densidad de flujo de permeado 
con el tiempo descrita en el apartado 4.3.6, y considerando que durante el 
ensuciamiento de la membrana se puede producir más de un fenómeno de 
ensuciamiento de forma simultánea, De la Casa et al. desarrollaron un modelo 
que contemplaba esta posibilidad (De la Casa et al., 2008). Estos autores, 
desarrollaron el Modelo Combinado teniendo en cuenta las ecuaciones del 
(4.16) 
(4.17) 
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bloqueo completo de poros y de formación de torta del modelo de Hermia 
desarrollado para flujo tangencial. Tomando como referencia el Modelo 
Combinado, en la presente Tesis Doctoral se ha adaptado dicho modelo 
combinando, teniendo en cuenta en este caso, los mecanismos de bloqueo 
intermedio de poros y de formación de torta, ecuaciones 4.15 y 4.16. Se ha 
considerado el bloqueo intermedio de poros, porque este modelo de Hermia 
contempla la posibilidad de que el poro no se bloquee completamente o que el 
bloqueo se pueda producir debido a la acumulación sobre algunas de las 
moléculas o partículas previamente depositadas. La siguiente ecuación 
muestra el modelo combinado que se propone en esta Tesis: 
 
                  
                                
                         
 
 Siendo α la fracción de poros de la membrana bloqueados, JMod.bloqueo 
intermedio la densidad de flujo de permeado correspondiente al modelo de 
Hermia para describir un ensuciamiento por bloqueo intermedio de poros y 
JMod.formación de torta la densidad de flujo de permeado correspondiente al modelo 
de Hermia para describir un ensuciamiento por formación de torta. 
 
 
4.4.3. Modelo de Resistencias en Serie 
 
El modelo de Resistencias en Serie está basado en la Ley de Darcy, 
ecuación 4.1. En dicha ecuación, la resistencia hidráulica total (Rt), que es 
inversamente proporcional a la densidad de flujo de permeado, tiene en 
cuenta todas las resistencias hidráulicas que se oponen al flujo de permeado 
durante el proceso de ultrafiltración. De acuerdo con diversos autores, la 
resistencia hidráulica total se puede definir como la suma de las siguientes 
resistencias (Choi et al., 2000) (Carrère et al., 2001) (Turano et al., 2002): 
 
             
(4.18) 
(4.19) 
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 Siendo Ra la resistencia debida a los fenómenos de adsorción y 
polarización por concentración y Rcf la resistencia debida a los fenómenos 
formación de torta. 
 
 Según Carrère et al., 2001 y Carrère et al., 2002, la variación de Rt, Ra y 
Rcf con el tiempo durante un proceso de ultrafiltración, tiene una tendencia 
exponencial (Carrère et al., 2001) (Carrère et al., 2002). Teniendo en cuenta 
este comportamiento, Ra y Rcf pueden ser expresadas según las ecuaciones 
4.20 y 4.21: 
 
     
            
 
       
            
 
 Siendo R’a la resistencia hidráulica en el estado estacionario debida a la 
adsorción y la polarización por concentración, b la velocidad con que las 
moléculas de soluto se depositan sobre la superficie de la membrana, R’cf la 
resistencia hidráulica en el estado estacionario debida a la formación de torta y 
c la velocidad de crecimiento de la torta. 
 
 Otros autores han descrito la utilidad y relevancia de las ecuaciones 
exponenciales para describir el descenso de la densidad de flujo de permeado 
con el tiempo debido al ensuciamiento de la membrana (Lin et al., 2008) (Yee 
et al., 2009). Lin et al. utilizaron un modelo exponencial con cuatro parámetros 
de ajuste para predecir la curva de descenso de la densidad de flujo de 
permeado con el tiempo obtenida en la ultrafiltración de disoluciones acuosas 
de proteínas, de acuerdo con dos fenómenos de ensuciamiento: bloqueo 
intermedio de poros durante los primeros minutos de operación y formación 
de torta para el resto de la curva de ultrafiltración (Lin et al., 2008). Yee et al. 
estudiaron el fenómeno de ensuciamiento durante un proceso de UF de un 
suero de leche mediante el ajuste de una ecuación exponencial a los datos 
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 Finalmente, sustituyendo las ecuaciones 4.20 y 4.21 en la ecuación 
4.19, y a continuación, en la ecuación 4.1, se obtiene la ecuación general para 




        
               




4.4.4. Modelo de Mondal y De  
 
Mondal y De desarrollaron un modelo basado en el mecanismos de 
resistencias en serie, que se basa en la combinación de las resistencias debidas 
a los fenómenos de ensuciamiento por bloqueo intermedio de poros y por 
formación de torta (Mondal y De, 2010). Estos autores establecieron que al 
inicio del proceso de UF la caída brusca de la densidad de flujo de permeado se 
debe a un bloqueo intermedio de poros. Por tanto, para los valores de tiempo 
iniciales, hasta un tiempo que definieron como t1, la variación de la densidad 





           
 
 
Siendo RIPB la resistencia debida al bloqueo intermedio de poros, 
definida en función del tiempo como: 
 
     
  
 
        
 
Donde KIPB es la constante del bloqueo intermedio de poros. Por tanto, 
sustituyendo la ecuación 4.24 en la ecuación 4.23, se obtiene ecuación que 
describe la variación de la densidad de flujo de permeado con el tiempo para 








      
  
 
        
 
 
Para tiempos superiores a t1, la formación de torta sobre la superficie 
de la membrana adquiere importancia, por lo que, a partir de este tiempo, la 








4.5. Procesos de adsorción  
 
Los procesos de adsorción son ampliamente utilizados en la 
purificación de corrientes liquidas contaminadas y de aguas residuales diluidas 
(Busca et al., 2008). 
 
La adsorción es un proceso mediante el cual átomos, iones o moléculas 
son retenidos sobre la superficie de un material. De acuerdo a esta definición, 
al material retenido se le denomina adsorbato o soluto y al material que lo 
retiene adsorbente. En medio acuoso, una vez que el soluto alcanza la 
interfase líquido-sólido, el mecanismo de adsorción se basa la difusión del 
soluto a través del sistema de poros del adsorbente, hasta la zona en la cual se 
produce su fijación (Figura 4.16). Cuando, bajo ciertas condiciones, esta 
operación se revierte permitiendo que el soluto vuelva a la disolución, al 
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Figura 4.16. Representación esquemática de la difusión y adsorción de un soluto en la 
estructura de poros de un adsorbente. 
 
 
La mayor parte de los adsorbentes son materiales altamente porosos, 
con una superficie especifica muy elevada. Suelen estar constituidos por 
macroporos que se ramifican en poros más pequeños (microporos), lo que 
provoca que el área interna del adsorbente resulte muy superior al área 
externa. Generalmente, la fijación se produce en el interior del adsorbente, en 
ciertos puntos específicos. 
 
La adsorción del soluto sobre el adsorbente depende principalmente 
del grado de solubilidad del soluto en el disolvente en el que se encuentra y de 
las fuerzas de atracción existentes entre el soluto y el adsorbente. Cuanto 
mayor es la solubilidad de un soluto en el disolvente menor posibilidad tiene 
de trasladarse hacia la interfase para ser adsorbido (Weber, 1972). Según las 
fuerzas de atracción existentes entre soluto y adsorbente, éstas pueden ser de 
tipo eléctrico, físico o químico.  
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En las fuerzas de atracción de tipo eléctrico predomina una atracción 
electrostática, produciéndose una concentración de iones de soluto sobre las 
zonas cargadas de la superficie del adsorbente. Este tipo de adsorción también 
se denomina adsorción por intercambio y, a los adsorbentes, se les denomina 
resinas de intercambio iónico. 
 
La adsorción física o fisisorción, es producto de las fuerzas de Van der 
Waals. En este tipo de adsorción no tiene lugar ninguna transferencia de 
electrones entre el soluto y el adsorbente, conservando el soluto su naturaleza 
química (Marsh y Rodríguez-Reinoso, 2006). Sin embargo, la adsorción química 
o quimisorción es debida a una interacción química del soluto con el 
adsorbente. En este caso, el soluto sufre una transformación dando lugar a una 
especie distinta (Marsh y Rodríguez-Reinoso, 2006). Generalmente, la mayor 
parte de los procesos de adsorción son combinación de los tres tipos, siendo 
en ocasiones difícil distinguir entre ellos e incluso pueden producirse todos 
simultáneamente (Ruthven, 1984). No obstante, normalmente siempre 
predomina un tipo de adsorción sobre los otros. 
 
A la hora de considerar la recuperación de compuestos fenólicos, como 
el tirosol o el hidroxitirosol, el tipo de adsorción que resulta más adecuado es 
la fisisorción, puesto que la quimisorción puede alterar la estructura química 
de los compuestos químicos y, además, forma enlaces muy fuertes y difíciles 
de romper, lo que dificultaría su recuperación.  
 
La capacidad de adsorción de un material adsorbente es la propiedad 
más importante en los procesos de adsorción. Ésta depende de la naturaleza 
físico-química del adsorbente (estructura porosa y grupos funcionales que lo 
conforman) y su concentración, la naturaleza del soluto (tamaño, peso 
molecular, grupos funcionales que lo conforman y polaridad) y su 
concentración, las condiciones de la disolución (pH, fuerza iónica, 
temperatura) y la competencia entre distintos solutos por el adsorbente 
(velocidad de difusión) (Da bro s i et al., 2005). 
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Cuando un soluto es adsorbido por el adsorbente, a una determinada 
temperatura, se establece una relación de equilibrio entre la concentración del 
soluto en la disolución y la concentración de soluto adsorbida por unidad de 
adsorbente presente. A la expresión que relaciona este equilibrio se le 
denomina Isoterma de Adsorción. En este equilibrio, la velocidad de adsorción 
del soluto es igual a la de desorción (Izquierdo et al., 2004). Los datos de 
equilibrio que forman una isoterma de adsorción se pueden ajustar a la 
ecuación 4.27, donde se relaciona la concentración de soluto en el fluido en el 
equilibrio (Ce) con la concentración de soluto adsorbida por unidad de 
adsorbente presente (q): 
 
        
 
A partir de esta ecuación Giles et al., desarrollaron una clasificación 
para los sistemas líquido-sólido que agrupa cuatro tipos principales de 
isotermas en función de la forma de la curva en el tramo inicial, como se puede 
observar en la Figura 4.17 (Giles et al., 1974). A su vez, cada uno de estos tipos 
se divide en cinco subgrupos, en función del grado de recubrimiento superficial 
y la forma de la isoterma en el tramo final. 
 
 
Figura 4.17. Tipos de isotermas de adsorción según la clasificación de Giles et al., 1974. 
 
De acuerdo a esta clasificación, el proceso de adsorción puede seguir 
una isoterma tipo S, L, H o C (Giles et al., 1974): 
 
(4.27) 
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 Isotermas de tipo S: describen un comportamiento en el cual la 
adsorción inicial es baja, viéndose favorecida al aumentar la 
concentración de soluto en el fluido, generando lo que se denomina un 
efecto cooperativo (West et al., 1952).  
 
 Isotermas de tipo L: también denominadas tipo Langmuir, describen 
un comportamiento en el cual la adsorción aumenta de forma más 
lenta a medida que aumenta la concentración de soluto en la 
disolución. En este caso, se da una fuerte atracción entre el soluto y el 
adsorbente, observándose una saturación progresiva del adsorbente. 
 
 Isotermas de tipo H: tienen un comportamiento similar a las isotermas 
de tipo L, solo que, en este caso, la atracción entre el soluto y el 
adsorbente es superior, produciéndose una adsorción muy rápida al 
inicio.  
 
 Isotermas de tipo C: presentan un comportamiento lineal, lo que indica 
que la relación entre la concentración de equilibrio en la disolución y la 


































5.1. Proceso propuesto para la recuperación de compuestos fenólicos 
 
A partir de la revisión inicial del estado del arte sobre las técnicas 
disponibles para la separación de compuestos fenólicos presentes en residuos 
sólidos y en corrientes líquidas residuales, generadas durante el procesado de 
la aceituna, tanto para producir aceite como aceitunas de mesa, se ha 
considerado que la aplicación de los procesos de membranas (ultrafiltración y 
nanofiltración) puede ser una adecuada solución tecnológica. Asimismo, 
también se ha considerado que la aplicación de un proceso de adsorción puede 
ser una solución tecnológica adecuada para llevar a cabo la separación final de 
dichos compuestos fenólicos. En la Figura 5.1 se muestra el esquema 
propuesto para separar los compuestos fenólicos presentes en las salmueras 
residuales generadas durante la fermentación de las aceitunas de mesa estilo 
español, del resto de compuestos. 
 
 
Figura 5.1. Esquema propuesto para la separación de compuestos fenólicos presentes 
en la salmuera residual generada durante la fermentación de las aceitunas de mesa 
estilo español. UF: Ultrafiltración; NF: Nanofiltración; A/D: Adsorción/Desorción. 
 
 
Inicialmente, y con el fin de proteger los equipos de UF, se ha 
estudiado el efecto de un pretratamiento mediante filtración con cartuchos, 
con el objeto de eliminar posibles restos sólidos de gran tamaño, que 
acompañan a dichos efluentes, como son residuos de pulpa de aceitunas y 
restos de huesos.  
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Además, con el objetivo de reducir la cantidad de SST, se ha estudiado 
la influencia de la variación del pH en las muestras y su efecto en una posible 
etapa de sedimentación. 
 
En la etapa de ultrafiltración, la corriente de rechazo separa 
compuestos orgánicos no deseados de alto peso molecular, mientras que la 
corriente de permeado contiene parte de los compuestos fenólicos presentes 
en la disolución salina. 
 
Posteriormente, en la etapa de nanofiltración se tratada este 
permeado para obtener una mayor pureza de compuestos fenólicos en la 
nueva corriente de permeado. Por tanto, en la corriente de permeado final se 
obtiene una corriente salina con un elevado contenido en compuestos 
fenólicos y un bajo contenido del resto de materia orgánica. 
 
Finalmente, el permeado obtenido en la etapa de nanofiltración, se ha 
sometido a un proceso de adsorción/desorción con resinas, con el objeto de 




5.2. Revisión del estado del arte 
 
Esta etapa se ha llevado a cabo durante todas las fases del trabajo, a 
través de la consulta de artículos científicos en las bases de datos electrónicas 
ScienceDirect y ScifinderScholar, disponibles en el Servicio de Documentación 
Científica de la Universidad Politécnica de Valencia. Su finalidad ha sido tanto 
conocer el estado actual de los conocimientos científico-técnicos en el campo 
de interés, como analizar y justificar correctamente los resultados obtenidos. 




  5. Metodología 
113 
5.3. Agua residual utilizada como alimentación 
 
Las muestras de agua residual de salmuera procedentes del proceso de 
fermentación de aceitunas de mesa estilo español fueron suministradas por 
una industria de envasado de aceitunas de mesa ubicada en la Comunidad 
Valenciana. Las muestras fueron recibidas en los laboratorios del ISIRYM, en 
bidones herméticos de 25 L. Estas aguas residuales tienen una tonalidad 
amarillenta y presentan un carácter ácido, con un pH en torno a 4. Asimismo, 
se caracterizan por poseer una alta conductividad y una elevada carga 
orgánica, tanto en suspensión como disuelta. Como se puede observar en la 
Figura 5.2, dichas aguas poseen una capa de sobrenadante que está formada 
principalmente por restos de la pulpa, pieles y huesos de la aceituna. 
 
  
Figura 5.2. Muestras de agua residual de salmuera procedentes del proceso de 
fermentación de aceitunas de mesa estilo español suministradas por una industria de 
envasado ubicada en la Comunidad Valenciana. 
 
 
Todos los ensayos realizados en la presente Tesis Doctoral se llevaron a 
cabo con diferentes muestras de agua residual generada durante el proceso de 
fermentación en salmuera durante los años 2013 a 1016. Generalmente, las 
muestras, poseían características similares, y presentaban el mismo aspecto 
visual y un olor característico. Sin embargo, poseían una gran variabilidad en 
cuanto a concentraciones salinas y materia orgánica. Del total de muestras 
recibidas tan solo se descartaron dos, una por presentar una coloración negra, 
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muy diferente a las anteriores, junto con un pH de menor acidez, próximo a 5, 
y otra por poseer un olor rancio muy distinto al resto de muestras. 
 
 
5.4. Equipos y montaje experimental 
 
5.4.1. Equipo de filtración 
 
  El objetivo de la filtración es eliminar las partículas de gran tamaño 
presentes en el agua residual de la salmuera de fermentación. Estas partículas 
son mayoritariamente restos de piel, pulpa y hueso de aceituna. La eliminación 
de estos sólidos en suspensión, especialmente los restos de huesos, es 
importante antes de cualquier proceso de membranas, puesto que pueden 
obstruir conductos, atascar la bomba de impulsión del fluido e incluso dañar la 
superficie de la membrana.  
 
  La unidad de filtración utilizada es muy sencilla, tal y como se puede 
observar en la Figura 5.3. Este esquema muestra el sistema montado con un 
equipo de bombeo, aunque cabe destacar que no siempre fue utilizado con 
esta configuración, filtrándose en algunas ocasiones por diferencia de altura. 
 
 
Figura 5.3. Equipo de filtración configurado para realizar la filtración mediante una 
bomba de impulsión. 
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  Como se observa en la figura, la unidad de filtración consta de un filtro 
de carcasa con cabezal y tuerca de polipropileno y vaso transparente de 
estireno acrilonitrilo (BWF, Alemania), cuyas especificaciones de uso se 
muestran en la Tabla 5.1. En esta carcasa se utilizaron dos filtros de cartuchos 
de 5 pulgadas distintos, cuyas especificaciones se muestran en la Tabla 5.2. 
 
Tabla 5.1. Especificaciones de la carcasa de filtración para un filtro de 5 pulgadas. 
Parámetros Valores 
Presión máxima (bar) 8 
Presión de rotura (bar) 35 
Rango de temperatura (ºC) 0 – 50 
 
 
Tabla 5.2. Especificaciones de los filtros de cartuchos de 5 pulgadas utilizados durante 
la filtración. 
Parámetros 
Valores y propiedades 
Filtro de 60 µm Filtro de 5 µm 
Material Poliester Polipropileno 
Estructura Malla Hilo bobinado 
Luz de malla (µm) 60 5 





) – 0.5 
 
 
  El equipo de bombeo utilizado fue una bomba centrífuga (Seisun, 
China) modelo MP-15R, con capacidad para proporcionar un flujo máximo de 
16 – 19 L·min-1 y una altura máxima (h) de 2.4 – 3.4 metros. 
 
 
5.4.2. Planta piloto de ultrafiltración y membranas utilizadas 
 
  El objetivo de la ultrafiltración es conseguir la eliminación completa de 
los sólidos en suspensión contenidos en el agua tras su filtrado. De esta forma, 
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se persigue reducir el ensuciamiento de la membrana de nanofiltración. En 
esta etapa, también se intenta conseguir la mayor relación posible entre la 
concentración de compuestos fenólicos y la demanda química de oxígeno 
(DQO) en el permeado. La corriente deseada, libre de sólidos en suspensión, es 
el permeado de este proceso. 
 
  Los ensayos de ultrafiltración se han realizado con una planta de 
laboratorio automatizada que permite regular la presión transmembranal 
(PTM), la velocidad de flujo tangencial (VFT) sobre la superficie de la 
membrana, y la temperatura de la alimentación. La Figura 5.4 muestra el 
esquema de la planta. Ésta consta de un depósito de alimentación, que puede 
ser de 50 o 10 litros, un intercambiador de calor que está conectado a la red de 
agua, una bomba de desplazamiento positivo Tuthill modelo T (EEUU), un 
caudalímetro digital Sm6004 (IFM, Alemania), dos manómetros digitales 
PG2454 (IFM, Alemania), uno a la entrada del módulo de membrana y otro a la 
salida, y una válvula de control automática KA-Series 4 (Flowserve, EEUU).  
 
 
Figura 5.4. Esquema de la planta de ultrafiltración. 
 
Además, la planta de UF consta de un módulo de membrana de 
filtración plano, Rayflow (Orelis, Francia) (Figura 5.4). Este módulo presenta la 
ventaja de tener pequeñas dimensiones, por lo que no requiere un volumen de 
























Válvula de compuerta 
automática
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o dos recortes de membrana. Asimismo, como se puede ver en la Figura 5.5, 
este módulo es de polimetacrilato de metilo transparente, lo que permite ver el 
estado de la membrana durante los ensayos.  
 
 
Figura 5.5. Módulo Rayflow de filtración plano utilizado. 
 
 
La superficie activa total por recorte de membrana es de 0.0125 m2. Las 
membranas de UF utilizadas con este módulo han sido la UH030 y la UP005 
(Microdyn Nadir, Alemania), cuyas especificaciones se muestran en la Tabla 5.3.  
 
Tabla 5.3. Especificaciones de las membranas planas utilizadas en el proceso de UF. 
a
MWCO: umbral de corte molecular, 
*
determinado a 3 bares y 20 ºC 
 
 
  Todos los equipos electrónicos de la planta de UF están conectados a 
un cuadro eléctrico (Figura 5.6) donde se encuentran los elementos de 
potencia y de control del sistema. Además, la válvula de control está 
alimentada por una línea de aire a presión que permite regular su apertura. El 
paso de agua de red a través del intercambiador de calor está controlado 





Flujo de permeado 












30 > 100 
UP005 Plana Polietersulfona 5 > 30 
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mediante una válvula de compuerta utilizada en modo todo o nada, y 
conectada también al cuadro eléctrico de potencia y control.  
 
 
Figura 5.6. Cuadro eléctrico de potencia y control. 
 
 
  Todo el sistema se controla desde una interface (Figura 5.7) que 
permite manejar todos los equipos de modo manual o automático. Este panel 
de control está equipado con una seta de emergencia para poder para el 
sistema en caso de fallo o error. 
 
 
Figura 5.7. Sinóptico y pantalla de configuración del proceso de ultrafiltración. 
 
  Las especificaciones de los equipos electrónicos se muestran en: 
Tabla 5.4, Tabla 5.5, Tabla 5.6 Tabla 5.7. 
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Caudal a 0 bar (L·h
-1
) 1056 
Presión límite trabajando en continuo (bar) 6.9 
Caudal a 6.9 bar (L·h
-1
) 942 
Temperatura límite fluido (ºC) 176.7 
*
Determinados para un flujo de 3500 rpm, con agua desionizada a 20 ºC (viscosidad 1.0 cP) 
 
 







Temperatura del fluido (ºC) -10 – 70 
Presión máxima (bar) 16 
Rango medición caudal (L·min
-1
) 0.1 – 25 
Resolución medición caudal (L·min
-1
) 0.05 
Precisión medición fluido (MW+MEW) ± 2 % + 0.5 % 
Tiempo de respuesta control caudal (s) < 0.150 
Rango medición temperatura (ºC) -20 – 80 
Resolución medición temperatura (ºC) 0.2 
Precisión medición temperatura (K) ± 2.5 
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Tabla 5.6. Especificaciones de los manómetros marca IFM utilizados en las plantas de 
ultrafiltración y nanofiltración. 
Parámetros Valores 
Modelo PG2454 
Rango (bar) -1 – 10 
Precisión (% de la medida de control) < ± 0.5 
Desviación (% de la medida de control, BFSL
a
) < ± 0.25 
Estabilidad (% de la medida de control /6 meses) < ± 0.1 
Tiempo de respuesta (s) 0.009 
a
BFSL: Best Fit Straight Line. 
 
 
Tabla 5.7. Especificaciones de la válvula de control automática Flowserve utilizada en 




Tipo KA-Series 4 
Acción Lineal 
Posición sin aire Cerrada 
Presión máxima de suministro (psi) 65 
Diafragma (sq. in) 12.4 
Fuerza máxima (kN) 20 
Recorrido (in.) 0.4 – 1.5 
Rango de temperatura (ºF) -40 – 176 
 
 
  Finalmente, cabe destacar que las conducciones son de poliuretano y 
todos los equipos y sensores son aptos para trabajar con aguas de elevada 
concentración salina. En la Figura 5.8 se muestra una imagen la planta de UF. 
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Figura 5.8. Planta de ultrafiltración. 
 
 
  Durante los ensayos en los que se estudia la evolución del flujo de 
permeado, éste es recogido en un recipiente colocado encima de una balanza 
de precisión Kern PKP (Kern, Alemania) y cuyos datos de pesada quedan 
registrados con un sistema de adquisición de datos. 
 
 
5.4.3. Planta piloto de nanofiltración y membranas utilizadas 
 
  El objetivo principal de la etapa de nanofiltración es obtener una 
corriente lo más enriquecida posible en compuestos fenólicos. Para ello, se 
busca separar lo máximo posible los compuestos fenólicos del resto de materia 
orgánica disuelta contenida en el permeado de la ultrafiltración. En esta etapa 
se estudia si los fenoles son capaces de atravesar las membranas de NF en 
mayor medida que el resto de compuestos orgánicos. Por tanto, en esta etapa 
se analiza la relación compuestos fenólicos/DQO en la corriente de permeado, 
con el objetivo de obtener una corriente lo más enriquecida posible en 
compuestos fenólicos.  
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  A diferencia de la planta piloto de ultrafiltración, cabe destacar que el 
diseño y montaje de la planta de nanofiltración se ha realizado por el 
doctorando. 
 
  En la Figura 5.9 se muestra el esquema de la planta de NF, la cual es 
muy similar a la planta de UF. Sin embargo, el nivel de automatización de esta 
planta es inferior, ya que, en este caso, sólo se puede regular la velocidad de 
filtración tangencial y la temperatura. El montaje dispone de un depósito de 
alimentación que puede ser de 50 o 10 litros, un intercambiador de calor que 
está conectado a un equipo de refrigeración Frigiterm (Selecta, España), un 
filtro en Y, una bomba de desplazamiento positivo 3CP1231 (Catpumps, EEUU), 
un caudalímetro digital SA3010 (IFM, Alemania), dos manómetros digitales 
PG2454 (IFM, Alemania), uno a la entrada del módulo de membrana y otro a la 
salida, una válvula de aguja manual de acero inoxidable S3000 (Klinger, 
Inglaterra) y un termopar TS2289 (IFM, Alemania).  
 
 
Figura 5.9. Esquema de la planta de nanofiltración. 
 
 
  Además, la planta de NF está equipada con un módulo diseñado en el 
Instituto Universitario de Seguridad Industrial, Radiofísica y Medioambiental, 
ISIRYM (España) (Santafé-Moros y Gozálvez-Zafrilla, 2010), que permite 
trabajar con membranas planas y que soporta presiones superiores a 20 bares 
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Figura 5.10. Módulo de membrana plana de nanofiltration empleado en los ensayos. 
 
 
  La superficie activa total de membrana para este módulo es de 
0.0072 m2. En esta planta, las membranas ensayadas han sido, la NF245 y la 
NF270 (DOW, EEUU), cuyas especificaciones se muestran en la Tabla 5.8. 
 

















NF245 Plana Poliamida 1.0 88.4 – 122.4 
NF270 Plana Poliamida 0.8 122.4 – 166.6 
*
Determinado según el fabricante para un recorte de 8´´ x 10´´ a las siguientes condiciones de 
operación: 2,000 ppm MgSO4, 9 bar y 25 ºC.  
 
 
  Igual que en la planta de UF, todos los dispositivos digitales están 
conectados al cuadro eléctrico de potencia y control y la parte automatizada 
del sistema se controla a través del mismo panel que en la UF, pero desde una 
nueva interface (Figura 5.11). El sistema de control permite manejar todos los 
dispositivos digitales tanto en modo automático como en modo manual. 
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Figura 5.11. Sinóptico y pantalla de configuración del proceso de nanofiltración. 
 
 
  Las especificaciones de los equipos electrónicos de esta planta se 
muestran en: Tabla 5.6, Tabla 5.9, Tabla 5.10, Tabla 5.11, Tabla 5.12. 
 
Tabla 5.9. Especificaciones de la bomba de desplazamiento positivo Catpumps 






Rango de presión (bar) 7 – 140 
Velocidad máxima de giro (rpm) 1725 
Temperatura límite fluido (ºC) 71 
 
 




Temperatura del fluido (ºC) 0 – 80 
Presión máxima (bar) 30 
Rango medición (L·min
-1
) 0 – 40 
Resolución (% del valor final) Máx. ± 10 
Repetitividad (% del valor medido) 3 (Q < 30%) / 7 (Q < 100%) 
Tiempo de respuesta (s) 5 
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Tabla 5.11. Especificaciones del sensor de temperatura IFM utilizado en la planta de 
nanofiltración. 
Parámetros Valores y propiedades 
Modelo TS2289 
Tipo PT100 
Rango medición temperatura (ºC) -40 – 90 
Profundidad de inmersión mín. (mm) 15 
Precisión medición fluido (K) ± (0.15 + 0.002 x |t|) 
Tiempo de respuesta dinámico T05/T09 (s) 3/10 
 
 
Tabla 5.12. Especificaciones del equipo de refrigeración Frigiterm utilizado en la planta 
de NF. 
Parámetros Valores 
Modelo Frigiterm -10 
Capacidad (L) 8 
Rango de regulación (ºC) -10 – 100 
Estabilidad (ºC) ± 0.1 
Homogeneidad (ºC) ± 0.1 
Error de consigna (ºC) ± (0.25 – 0.1) 






Las conducciones son de caucho sintético de acrilonitrilo con refuerzo 
de trenzado metálico y caucho de cloropreno (TR1T, Hydrofer, España), por lo 
que, al igual que el resto de componentes de esta planta, están preparados 
para trabajar con disoluciones de alta concentración salina y operar a 
presiones superiores a 20 bar. En la Figura 5.12 se muestra la imagen de la 
planta de NF. 
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Figura 5.12. Planta de nanofiltración. 
 
 
  La adquisición de datos, para registrar la evolución del flujo de 
permeado se realiza de forma análoga a la planta de UF, con una balanza 
digital del mismo modelo, Kern PKP.  
 
 
5.4.4. Resinas de adsorción 
 
  El objetivo de esta etapa es la extracción y recuperación de los 
compuestos fenólicos presentes en el permeado de la NF. En ella, se ha 
estudiado la capacidad que tiene la resina de retener los compuestos fenólicos 
de manera selectiva; así como el tiempo que se tarda en adsorber y desorber 
dichos compuestos. 
 
  Para llevar a cabo esta etapa se ha utilizado la resina polimérica no 
iónica MN200 (Purolite, Inglaterra), cuyas propiedades físicas y químicas se 
muestran en la Tabla 5.13. Esta resina, de forma esférica, está constituida por 
una estructura macroporosa de poliestireno-divinilbenceno (Figura 5.13). 
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Tabla 5.13. Propiedades físicas y químicas de la resina polimérica no iónica MN200. 
Parámetro Valores y propiedades 
Matriz Poliestireno reticulado 
Grupo funcional No funcionalizada 
Tamaño de partícula (mm) 1.2 – 0.3 
Forma Esférica 










Volumen de poro (ml·g
-1
) 1.0 




Figura 5.13. Resina polimérica no iónica MN200. 
 
 
5.5. Métodos analíticos 
 
A continuación, se describen los métodos analíticos utilizados en el 
análisis de las muestras.  
 
 
5.5.1. Determinación de pH y conductividad 
 
La medida de estos parámetros es una determinación importante a fin 
de poder caracterizar las muestras. El pH permite conocer en qué condiciones 
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llegan las muestras, así como controlar su posible estado de degradación. 
Como se ha comentado anteriormente, el agua residual de salmuera de 
fermentación presenta un pH próximo a 4. Un aumento del pH de las muestras 
es síntoma de su degradación. Además, los compuestos antioxidantes se 
conservan mejor a pH ácido. Igualmente, el valor de la conductividad resulta 
importante, ya que condiciona al proceso de NF y permite conocer también el 




La medida de pH se realizó mediante un pH-metro modelo GLP21+ 
(Crison, España) y para determinar la conductividad se utilizó un 
conductímetro modelo GLP31+ (Crison, España). En la Tabla 5.14 se muestran 
las especificaciones de ambos equipos. 
 
Tabla 5.14. Especificaciones del pH-metro GLP21+ y del conductímetro GLP31+. 
Equipo Escalas 





-2 – 16  
unidades de pH 













Para una correcta utilización de ambos equipos es necesario realizar 
una calibración periódica de los mismos. El pH-metro se calibra semanalmente 
con disoluciones tampón comerciales de pH 4.01, 7.00 y 9.21 (Crison, España). 
Igualmente, el conductímetro se calibra también semanalmente mediante 
disoluciones tampón comerciales de 1413 µS·cm-1, 12.88 mS·cm-1 y 111.8 
mS·cm-1 (Crison, España).  
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Antes de cada medida, la sonda se limpia siempre con agua 
osmotizada. A la hora de proceder a la medida de las muestras, éstas se agitan 
y se introducen en un vaso de precipitados un volumen suficiente para que las 
sondas queden sumergidas. Las medidas se toman siempre a temperatura 
constante de 24ºC ± 1ºC. 
 
 
5.5.2. Determinación de sólidos en suspensión totales, volátiles y 
fijos 
 
La determinación de sólidos en suspensión totales se realizó para 
determinar la cantidad de sólidos en suspensión (SS) presentes en las muestras, 
así como para determinar la efectividad de los procesos aplicados para su 
eliminación. La determinación de los sólidos en suspensión volátiles (SSV) y fijos 




Para estos ensayos se utilizó un sistema de filtración a vacío provisto 
de una bomba de vacío de membrana Vakuumsystem modelo ME2 
(Vacuubrand GMBH + CO, Alemania), cuyas especificaciones se muestran en la 
Tabla 5.15, una trampa de vacío para evitar que la humedad llegue a la bomba 
y un colector de acero inoxidable modelo 16828 (Sartorius, Alemania) con tres 
soportes de filtro equipados cada uno con un embudo de 150 mL y una frita de 
acero inoxidable, según se muestra en la Figura 5.14. 
 







N° Cilindros 1 
Vacío absoluto (mbar) 80 
Motor (KW) 0.12 
Peso (kg) 6.3 
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Figura 5.14. Montaje del equipo de filtración a vacio. 
 
 
Se emplearon filtros de microfibra de vidrio MFV3 (Anoia, España), de 
47 mm de diámetro y un diámetro de poro de 1.2 µm. Los filtros se pesaron en 
una balanza analítica de alta precisión Kern ABJ 120-4M (KERN & SOHN GmbH, 
Alemania) con cierre hermético de vidrio, cuyas especificaciones se muestran 
en la Tabla 5.16. 
 
Tabla 5.16. Especificaciones de la balanza analítica de alta precisión Kern ABJ 120-4M. 
Parámetros Valores 
Lectura, d (mg) 0.1 
Escalón de verificación, e (mg) 1 
Campo de pesada (Max) (g) 120 
Carga mínima (Min) (g) 0.01 
Reproducibilidad (mg) 0.1 
Linealidad (mg) ± 0.2 
Tiempo de estabilización (s) 3 
Temperatura ambiente admisible (ºC) 10 – 30 
 
 
El secado de las muestras se llevó a cabo en una estufa Contern 
2000210 (Selecta, España), cuyas especificaciones se muestran en la Tabla 5.17 
y su calcinación se realizó en un horno LT 9/11/B180 (Nabertherm GmbH, 
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Alemania) que puede alcanzar una temperatura máxima de 1100 ºC (a partir 
de 75 minutos) y con una potencia de 3 kW. 
 
Tabla 5.17. Especificaciones de la estufa Contern 2000210. 
Parámetros Valores 
Rango de temperatura (ºC) 40 – 250 
Estabilidad, a 150ºC (ºC) ± 0.3 
Homogeneidad, a 150ºC (ºC) ± 3.25 
Consumo (w) 1230 
 
 
Para la manipulación las muestras se introdujeron en vidrios de reloj 
Pirex, que permiten soportar las temperaturas de secado establecidas en la 
estufa de 105ºC, y crisoles de porcelana, que permiten soportar temperaturas 




Para determinar la cantidad de sólidos en suspensión totales, volátiles 
y fijos se siguió la norma UNE-EN 872:2006, “Calidad del agua. Determinación 
de los sólidos en suspensión. Método de filtración por filtro de fibra de vidrio” 
y la norma UNE 77034:2002, “Calidad del agua. Determinación de los sólidos 
en suspensión fijos y volátiles”, realizándose todos los procedimientos por 
triplicado. 
 
Según la norma UNE-EN 872:2006, previamente, antes de filtrar se 
aseguró que las muestras estuviesen a temperatura ambiente y se colocaron 
los filtros al aire en las proximidades de la balanza para que alcanzasen un 
equilibrio con la humedad del aire. 
 
Una vez acondicionados los filtros se pesaron en la balanza de 
precisión y se colocaron en el sistema de filtración. Acto seguido, se agitaron 
las muestras y se transfirió el volumen requerido de muestra a una probeta 
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graduada. El rango de volúmenes que se utilizó osciló entre 25 y 50 mL, con el 
objetivo de obtener un residuo seco comprendido entre 5 y 50 mg, intervalo 
óptimo establecido por la norma.  
 
Una vez filtrada la muestra, se enjuagaron las probetas con 20 mL de 
agua osmotizada y se vertieron en el sistema de filtrado, para lavar los 
respectivos filtros. Igualmente, se utilizó el mismo volumen de agua 
osmotizada para limpiar las paredes de los embudos del sistema de filtración.  
 
A continuación, se procedió a secar los filtros sobre un vidrio de reloj 
previamente tarado en la estufa. El proceso de secado se realizó a 105 ºC 
durante 2 horas. Transcurrido dicho tiempo, se sacó el filtro y se introdujo en 
un desecador hasta que se enfriase a temperatura ambiente. Finalmente, se 
colocó en las proximidades de la balanza para alcanzar el equilibrio con la 
humedad del aire y se volvieron a pesar los filtros con sus vidrios de reloj. 
 
La determinación de los SST se realiza según la siguiente ecuación: 
 
    






SST:   es la cantidad de sólidos en suspensión totales (mg·L-1) 
P0:   es la masa del filtro antes de filtrar (mg) 
P1: es la masa del filtro después de filtrar y secar la 
muestra (mg) 
V:   es el volumen de muestra filtrado (mL) 
 
Según la norma UNE 77034:2002, y siguiendo un procedimiento similar 
al de la norma anterior, los filtros anteriores se colocan sobre crisoles de 
porcelana previamente tarados para su calcinación. El proceso de calcinación 
(5.1) 
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se realizó en el horno a 550 ºC durante 1 hora. A continuación, se dejaron 
enfriar los filtros sobre sus crisoles en un desecador durante 24 horas. 
 
La determinación de los SSV y los SSF se realiza según las siguientes 
ecuaciones: 
    




    






SSV:   es la cantidad de sólidos en suspensión volátiles (mg·L-1) 
SSF:   es la cantidad de sólidos en suspensión fijos (mg·L-1) 
P2: es la masa del filtro después de filtrar y calcinar la 
muestra (mg) 
 
El porcentaje de SST, SSF y SSV eliminados se determinó mediante la 
siguiente expresión: 
 
          
   
   




ESS (%):    es el porcentaje de eliminación de sólidos en 
suspensión totales (ESST), fijos (ESSF) o volátiles (ESSV) 
SS0:    es la cantidad de sólidos en suspensión totales, fijos o 
volátiles en la muestra inicial (mg·L-1) 
SSF:    es la cantidad de sólidos en suspensión totales, fijos o 
volátiles en la muestra final, es decir, después de 
someter a la muestra a un proceso de filtración o de 
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5.5.3. Determinación del volumen de sólidos sedimentables (V30) 
 
Para determinar este parámetro se utilizó el método de la V30. Consiste 
en determinar el volumen de sedimento que se obtiene en un litro de muestra 




Para la realización de esta caracterización se requiere de probetas 




Se agita enérgicamente la muestra hasta que esté homogeneizada y se 
toma 1 L de muestra haciendo uso de la probeta. Inmediatamente, se vierte su 
contenido en el interior de un cono Imhoff y se deja reposar la muestra 
durante 30 minutos. Si a los 20 minutos se observa un volumen de sólidos 
sedimentables, en las paredes del cono, éste se rota suavemente para 
favorecer que las partículas sedimenten en el fondo. 
 
El volumen sedimentado durante ese tiempo en el cono Imhoff se 








Para determinar la distribución de tamaño de partículas se ha utilizado 
el equipo Zetasizer Nano Modelo ZS90 (Malvern, Inglaterra). La determinación 
del tamaño de partícula se realiza mediante dispersión dinámica de la luz. Las 
especificaciones del equipo para determinar el tamaño de partícula se 
muestran en la Tabla 5.18. Para introducir las muestras en el equipo se han 
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usado cubetas de poliestireno con un paso de luz de 1 cm (Startedt AG &Co., 
Alemania). 
 
Tabla 5.18. Especificaciones del equipo Zetasizer Nano Modelo ZS90 para determinar 
el tamaño de partícula. 
Parámetros Valores 
Rango de medición de diámetro (nm) 0.3 – 5000 
Volumen mínimo (µL) 20 
Ángulos de medida 13º y 90º 
Laser (633 nm) (mW) 4 
Rango de atenuación de transmisión del láser (%) 100 – 0.0003 









El equipo se debe conectar al menos 1 hora antes de ser utilizado. Una 
vez transcurrido ese tiempo se programa el equipo para determinar el tamaño 
de partícula y se configuran los parámetros de la muestra y de la medida. En 
los parámetros de la muestra se especifica el material de la cubeta 
(poliestireno latex) y su dimensión, el dispersante (agua con un 6% de NaCl) y 
la temperatura de la medida (25ºC). En las especificaciones de la medida 
establece como ángulo de medida 90º y se indica al equipo que realice tres 
medidas por muestra con un intervalo de espera entre medidas de 10 
segundos. La duración de la medida se configura en modo automático, así 
como la selección de la atenuación. Una vez configurado el software, se 
introduce la muestra previamente agitada y se inicia el procedimiento de 
medida. Una vez finalizado, el equipo muestra un informe de los resultados, 
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5.5.5. Determinación de la turbidez 
 
La turbidez permite conocer el grado de transparencia de un líquido, 





Las medidas se realizaron mediante un turbidímetro modelo D-112 
(DINKO, España) con lámpara de tungsteno y espectro ajustado a un rango de 
longitud de onda entre 400 – 600 nm. En la Tabla 5.19 se pueden observar las 
especificaciones del equipo. Para llevar a cabo las medidas, se utilizó un vial de 
vidrio incoloro de 60 ± 1 mm de longitud y un diámetro interior de 20 ± 1 mm. 
 
Tabla 5.19. Especificaciones turbidímetro modelo D-112. 
Parámetros Valores Precisión 
Rango (NTU
a
) 0 – 1000  
Escalas 1 (NTU
a
) 0 – 9.999 ± 2% 
Escalas 2 (NTU
a
) 10 – 99.99 ± 2% 
Escalas 3 (NTU
a
) 100 – 999.9 ± 3% 
Resolución 0.001  
Repetitividad de la lectura (%) ± 1  
Volumen de muestra mínimo (mL) 5  
a





Para determinar la turbidez de las muestras se tuvo en consideración la 
norma UNE-EN ISO 7027-1:2016, “Calidad del agua. Determinación de la 
turbidez. Parte 1: Métodos cuantitativos”. Atendiendo a esta norma, la 
turbidez se determinó a temperatura ambiente y siguiendo las instrucciones 
del fabricante del equipo de medida. 
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Según estas instrucciones, antes de realizar las mediciones, es 
necesario calibrar el equipo de medida con patrones primarios de turbidez 
conocida de 5, 40 y 400 NTU. Una vez calibrado el equipo se midió con el vial 
del turbidímetro un blanco con agua osmotizada, dándose como válida la 
calibración si el valor resulta inferior a 0.048 NTU. Este valor se tomó como 
cero y se restó al valor de la turbidez obtenido durante la medida de las 
muestras. La medida de las muestras se realizó con las muestras bien 
homogeneizadas y usando el vial del turbidímetro. Antes de realizar las 
medidas, se efectuaban dos enjuagues del vial con la muestra a medir. Las 
medidas se realizaron por triplicado. La medida de la turbidez se obtiene 
directamente de la escala de medida del equipo y se expresa en NTU 
(Nephelometric Turbidity Units). 
 
 
5.5.6. Determinación del color  
 
La medida del color es ampliamente utilizada durante el proceso de 
elaboración de las aceitunas de mesa, para controlar la etapa de fermentación 
y envasado. Como se ha comentado anteriormente, la salmuera de 
fermentación tiene un color amarillento característico. Este parámetro, indica 
cambios en la composición química de la salmuera, ya que un cambio de 




Para determinar el color de las diferentes muestras se usó un 
espectrofotómetro DR 6000 (Hach Lange, Alemania), cuyas especificaciones se 
presentan en la Tabla 5.20. Las muestras se introdujeron en cubetas semi-
micro FB55147 (Fisherbrand, Thermo Fisher Scientific Inc. España), que son 
cubetas rectangulares de poliestireno transparente, para un volumen de 
muestra de 1.6 mL y con un paso de luz de 1 cm. 
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Tabla 5.20. Especificaciones del espectrofotómetro DR 6000. 
Parámetros Valores y propiedades 
Modo operativo Transmitancia (%) 
Absorbancia 
Concentración 
Fuente de luz Lámpara de deuterio (UV) 
Lámpara halógena (rango visual) 
Calibración Automática 
Rango de longitud de onda (nm) 190 – 1100 
Precisión (nm)
*
 ± 1 
Reproducibilidad de longitud de onda (nm) < 0.1 
Resolución de longitud de onda (nm) 0.1 





Ancho de banda espectral (nm) 2 
(1,5 – 2,9 nm a 656 nm) 
(1 nm para línea D2) 
Rango de medida fotométrico (Abs)
*
 ± 3 
Exactitud fotométrica (Abs) 5 mAbs a 0.0 – 0.5 Abs 
< 1% a 0.50 – 2.0 Abs a 546 nm 
Linealidad fotométrica (Abs) < 0.5% a 2 Abs 





Para obtener la medida del color se tuvo en cuenta el método 
propuesto por De Castro y Brenes, que es ampliamente utilizado en la 
caracterización de aguas residuales de la industria de la aceituna (De Castro y 
Brenes, 2001). Este método consiste en determinar el color como la diferencia 
de absorbancias a 440 y 700 nm (ecuación 5.5) usando cubetas con un paso de 
luz de 1 cm. 
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Color:   es la medida de color 
     :  es la absorbancia a la longitud de onda de 440 nm 
     :  es la absorbancia a la longitud de onda de 700 nm 
 
Para llevar a cabo las medidas se ajustó el equipo a las longitudes de 
onda seleccionadas y se introdujo en él la ecuación 5.5, con el fin de obtener 
directamente el valor del color (Figura 5.15). A continuación, se taró el equipo 
con un blanco con agua osmotizada. De igual manera, las muestras 
previamente homogeneizadas y a temperatura ambiente se vertieron en las 
cubetas de medida y se introdujeron en el espectrofotómetro para la 
determinación de su color. Las medidas se realizaron por triplicado.  
 
 




5.5.7. Determinación de la demanda química de oxígeno (DQO) 
soluble 
 
El método para determinar la concentración de la DQO soluble se basa 
en la oxidación de la materia orgánica con una disolución de ácido sulfúrico y 
dicromato de potasio en presencia de sulfato de plata como catalizador. En 
este método, los iones cloruro a concentraciones muy elevadas pueden 
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producir interferencia en la medida, por lo que hay que tener en cuenta su 
concentración antes de determinar la DQO. Conocer la concentración de la 
DQO presente en las muestras es una herramienta útil para determinar la 




El análisis de la DQO se ha realizado mediante Kits comerciales 
específicos usando el espectrofotómetro DR 6000, descrito en el apartado 
5.5.6. Como a lo largo de los distintos tratamientos a los que se ha sometido al 
agua residual de la salmuera de fermentación la DQO varía, se han utilizado 
kits de Hach Lange (Alemania) con distintos rangos de medida (Tabla 5.21). 
 
Tabla 5.21. Especificaciones de los kits de Hach Lange LCK 014, LCK 114, LCK 314 y LCK 
























LCK 014 1000 – 10000 40.00 ± 98.00 5000 
LCK 114 150 – 1000 7.30 ± 17.70 1500 
LCK 314 15 – 150 0.60 ± 1.50 1500 
LCK 414 5 – 60 0.30 ± 0.75 1500 
a
DS: desviación estándar. 
 
 
Para calentar los kits y acelerar las reacciones que en ellos se producen 
se utilizó un termorreactor modelo TR300 (Merk, Alemania), con un reductor 
de cobre para adaptar el tamaño a los kits utilizados. 
 
Para filtrar las muestras se utilizaron filtros de jeringa Simplepure SF-
NY-025-045-N, de nylon, de 25 mm y diámetro de poro de 0.45 µm 
(Membrane-solutions, EEUU). Para diluir las muestras e introducir el volumen 
adecuado de cada una de ellas en los kits se utilizó diversas micropipetas 
automáticas, cuyas características se muestran en la Tabla 5.22. 
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Tabla 5.22. Especificaciones de las micropipetas automáticas. 
Micropipeta Casa comercial País Rango (µL) 
Inexactitud 
(%) 
Biohit m5000 Sartorius Alemania 500 – 5000 0.7 – 0.5 
Rainin Pipet-Lite SL1000 Mettler-Toledo EEUU 100 – 1000 3.0 – 0.8 





En primer lugar, se debe enchufar el termoreactor TR300 para que se 
precaliente a 148 ºC. A continuación, se agita la muestra hasta que esté bien 
homogenizada, se toma un volumen entre 3 y 5 mL y se filtra con un filtro de 
jeringa Simplepure SF-NY-025-045-N, sobre una cubeta. A la hora de realizar 
las disoluciones de las muestras, para ajustarse al rango de medida del Kit 
utilizado, se debe de tener en cuenta la concentración máxima permitida de 
iones cloruro a partir de la cual dichos iones producen interferencia sobre la 
medida (Tabla 5.21). 
 
Una vez la muestra está preparada se siguen las instrucciones 
establecidas por el fabricante para cada uno de los kits. Según estas 
instrucciones, el volumen de muestra a añadir en cada kit puede variar. Una 
vez añadida la muestra, se agita enérgicamente el kit y se coloca en el 
termorreactor a 148 ºC durante 2 horas. Transcurrido ese tiempo, se saca el kit 
del termorreactor y se deja enfriar a temperatura ambiente durante unos 10 
minutos antes de proceder a realizar la lectura en el espectrofotómetro DR 
6000. El equipo determina directamente la concentración de DQO en la 
muestra. La medida de la DQO se realizó por triplicado. 
 
Cabe destacar que para muestras con muy baja DQO y elevada 
conductividad, como en el caso de permeados de la NF, el factor de dilución 
fue muy elevado para evitar la interferencia de los iones cloruro (entre 15 y 20 
veces). Para este rango de dilución y considerando la concentración de DQO de 
los permeados se utilizó los kits LCK 114. En estas condiciones, la 
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concentración de iones cloruro fue inferior al valor marcado por el fabricante 
para considerar la interferencia, sin embargo, la concentración de DQO se 
encontró en el límite inferior del kit.  
 
Como consecuencia, se decidió realizar un estudio para ver cómo 
afecta la presencia de NaCl al valor de DQO obtenido por los kits. Para ello, se 
prepararon disoluciones modelo de NaCl en agua osmotizada a distintos 
valores de conductividad, entre 0.04 y 101.2 mS·cm-1, se diluyeron entre 15 y 
20 veces y se procedió a medir su DQO. Todos los valores obtenidos se 
encontraron por debajo del límite de detección del kit. Asimismo, según se 
observa en la Figura 5.16, el comportamiento es lineal para el rango de valores 
estudiado. Además, al deshacer el factor de dilución, se comprobó, sobre todo 
a elevadas conductividades, que el valor de DQO aportado por los iones 
cloruro fue elevado, debido a la interferencia que causan. Para una 
conductividad próxima a 100.0 mS·cm-1 la concentración de DQO obtenida fue 




Figura 5.16. Relación entre la conductividad de la muestra y la DQO inorgánica 
aportada debida a la interferencia de los iones Cl
-























DQO = 3.44 4 · Conductividad
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5.5.8. Determinación de la concentración de iones cloruro 
 
El método utilizado se basa en la reacción de los iones cloruro con 
tiocianato de mercurio (II) formando cloruro de mercurio (II) e iones 
tiocianato, que en presencia de sales de hierro (III) reaccionan formando 




Para determinar la concentración de estos iones se utilizó el mismo 
equipo y material que en el apartado 5.5.7, sólo que esta vez el kit comercial 
utilizado fue el LCK311 Cubeta test para cloruro, de 1 a 1000 mg·L-1 (Hach 
Lange, Alemania). Los datos del fabricante se muestran en la Tabla 5.23. 
 
Tabla 5.23. Especificaciones del kit de Hach Lange LCK 311 para determinar la 



















LCK 311 1 – 1000 0.28 ± 0.68 
a
DS: desviación estándar; 
*








El procedimiento es el siguiente: para una concentración comprendida 
entre 70 – 1000 mg·L-1 de Cl- se pipetean 0.1 mL de muestra en la cubeta, se 
cierra y se voltea. Transcurridos 3 minutos se introduce en el 
espectrofotómetro DR 6000 para leer la medida. Igual que en el caso anterior, 
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Para determinar la concentración de iones sodio se utilizó un 
espectrofotómetro Nova 30 (Merck, Alemania) cuyas especificaciones se 
muestran en la Tabla 5.24, y kits comerciales 100885, sodio en soluciones 
nutritivas (Merck, Alemania), cuyas especificaciones se muestran en la Tabla 
5.25. Dichos kits vienen con un frasco que contiene un reactivo comercial 
denominado Na-1K (Merck, Alemania). 
 
Tabla 5.24. Especificaciones del espectrofotómetro Nova 30. 
Parámetros Valores y propiedades 
Modo operativo Transmitancia (%) 
Absorbancia 
Concentración 
Fuente de luz Lámpara halógena de tungsteno 
Calibración Automática 
Longitudes de onda (nm) 340; 445; 525; 550; 605; 690 
Precisión (nm) ± 2 
Ancho de banda espectral (nm) ± 10 
Rango de medida fotométrico (Abs) -0.300 – 3.2 
 
 
Tabla 5.25. Especificaciones del kit Merck 100885 para determinar la concentración de 

















100885 10 – 300 ± 3.6 ± 9.0 
a









El procedimiento es el siguiente: se pipetean 0.5 mL del reactivo 
comercial Na-1K en la cubeta de reacción y se mezcla. Se pipetean 0.5 mL de 
muestra en la cubeta de reacción, se cierra y se mezcla. Transcurrido 1 minutos 
se introduce la cubeta en el espectrofotómetro Nova 30 para leer la 
concentración de iones sodio. 
 
 
5.5.10. Determinación de compuestos fenólicos totales 
 
 El conocimiento de la concentración de compuestos fenólicos en todas 
las corrientes de los procesos resulta muy importante, puesto que son los 
compuestos que se pretenden recuperar. Asimismo, permite evaluar de una 
forma rápida la eficacia de separación de los distintos procesos estudiados. 
 
La determinación del contenido de compuestos fenólicos se realizó 
mediante una reacción colorimétrica aplicando el método de Folin-Ciocalteau 
(Singleton et al., 1965). Este método está basado en la reducción en medio 
alcalino de una mezcla de ácidos, fosfomolíbdico y fosfowolfrámico (reactivo 
de Folin-Ciocalteau), por los compuestos fenólicos, y la consiguiente formación 
de una mezcla de óxidos azules de wolframio y molibdeno que absorben la luz 
en una franja de 620 – 750 nm. A 765 nm la medida de la absorbancia es 




Para la preparación de las muestras y de las disoluciones se ha 
necesitado la balanza analítica de alta precisión Kern ABJ 120-4M, cuyas 
características se han mencionado en la Tabla 5.16, y una balanza electrónica 
Kern PB (KERN & SOHN GmbH, Alemania), cuyas características se muestran en 
la Tabla 5.26. 
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Tabla 5.26. Especificaciones balanza electrónica Kern PB. 
Parámetros Valores 
Lectura, d (g) 0.001 
Campo de pesada (Max) (g) 410 
Reproducibilidad (g) 0.001 
Linealidad (g) ± 0.002 
 
 
También se utilizaron las micropipetas automáticas descritas en la 
Tabla 5.22. Así mismo, para homogenizar las muestras y reactivos se usó un 
agitador tipo Vórtex. 
 
Para determinar el valor de la absorbancia producido por la oxidación 
del reactivo de Folin-Ciocalteau, se utilizó el espectrofotómetro DR 6000 y las 




Disolución de carbonato sódico en agua (20% p/p): preparada a partir 
de carbonato de sodio (Sigma-Aldrich, Alemania) y agua osmotizada utilizando 
la balanza electrónica Kern PB. Esta disolución se conserva en un baño a 
temperatura ambiente. 
 
Reactivo de Folin-Ciocalteu (RFC): Reactivo comercial, con 
concentración 2N (Sigma Aldrich, Alemania). El reactivo es inestable a la luz, 
por lo que se almacena en lugar oscuro hasta su uso. 
 
Disolución madre de tirosol de 5000 mg·L-1: se prepara a partir de 









Para la determinación de la concentración de compuestos fenólicos 
totales se ha tenido en cuenta el método desarrollado por Singleton (Singleton 
et al., 1999). Según este método, se añade en un matraz aforado de 25 mL y 
mediante micropipetas, 6.8 mL de agua osmotizada y 0.2 mL de la muestra a 
analizar. Se agita la disolución hasta que quede bien homogenizada y se añade 
0.5 mL, con micropipeta, de RFC, volviendo a agitar la disolución y 
conservándola en un lugar oscuro durante 3 minutos. De igual manera, se 
prepara un blanco, con 7 mL de agua osmotizada y 0,5 mL de RFC. 
 
Una vez transcurridos los 3 minutos, se pipetea 1 mL de la disolución de 
Na2CO3 (20% p/p) en los matraces aforados y se agitan nuevamente para 
mezclar. Se vuelven a guardar las muestras en lugar oscuro a temperatura 
ambiente durante 1 hora y finalmente se determina la absorbancia de cada 
disolución a una longitud de onda de 765 nm en el espectrofotómetro DR 6000. 
 
Para medir la absorbancia en el espectrofotómetro, se conecta el 
equipo, se espera a que realice una calibración automática y, una vez 
calibrado, se fija la longitud de onda seleccionada (λ = 765 nm). La primera 
muestra que se introduce es el blanco, indicándose en el equipo como tal. Una 
vez el equipo registra el valor del blanco, se procede a realizar la lectura del 
resto de muestras. Para minimizar el error, se prepararon las muestras por 
triplicado y se realizaron dos medidas por muestra.  
 
Para relacionar la lectura de la absorbancia con la concentración de 
compuestos fenólicos, se realizó una recta de calibrado a partir de unas 
disoluciones patrón de tirosol. Para determinar la recta de calibrado se 
prepararon, a partir de una disolución madre de tirosol, disoluciones en agua 
osmotizada de 4000, 3000, 2000, 1200, 1000, 800, 600, 500, 400, 300, 200 y 
100 mg tirosol·L-1. Como se puede observar en la Figura 5.17, la relación entre 
la concentración de compuestos fenólicos y la absorbancia deja de ser lineal 
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para valores de concentración superiores a 1200 mg·L-1. Como se comprueba 
en dicha figura, se llega a un valor máximo de detección de absorbancia de 2.5. 
 
 
Figura 5.17. Relación entre la concentración de tirosol y la absorbancia determinada 
con el espectrofotómetro DR 6000 a 765 nm, para un rango de concentración de 




A partir de estos resultados, se consideró el rango de concentraciones 
de 0 a 1200 mg·L-1, donde se obtuvo una relación lineal entre la concentración 
de compuestos fenólicos y la absorbancia, con un R2 de 0.9960 (Figura 5.18). 
En esta figura se puede observar que, para dichas concentraciones, los valores 



































Absorbancia a 765 nm
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Figura 5.18. Recta de calibrado para determinar la concentración de compuestos 
fenólicos obtenida mediante el espectrofotómetro DR 6000 a 765 nm, para un rango 





Los resultados de las muestras se expresan en mg tirosol equivalente 
por litro (mg·L-1 Tirosol eq) y en los casos en los que la concentración de 
compuestos fenólicos en las muestras fue superior a 1200 mg·L-1 Tirosol eq se 
diluyeron las muestras entre 2 y 3 veces. 
 
 
5.5.11. Determinación del perfil fenólico 
 
La determinación del perfil fenólico de la muestra permite conocer los 
distintos compuestos fenólicos presentes en las aguas residuales de salmuera y 


































Absorbancia a 765 nm




La determinación del perfil fenólico y de las concentraciones de tirosol 
e hidroxitirosol se realizó mediante cromatografía líquida de alta resolución 
(HPLC en sus siglas en ingles). Para ello se utilizaron dos equipos de 
cromatografía distintos, uno ubicado en los laboratorios del Instituto de 
Tecnología Química (ITQ) y otro ubicado en los laboratorios del ISIRYM. 
 
El equipo ubicado en el ITQ consiste en un sistema ACQUITY UPLC 
(Ultra Performance Liquid Chromatography) equipado con un detector 
2996PDA (Waters, EEUU) y una columna BEH C18 1.7 μm (Waters, EEUU) de 
2.1 × 100 mm (Figura 5.19). 
 
 
Figura 5.19. Equipo cromatográfico ACQUITY UPLC utilizado en el ITQ. 
 
 
Por otro lado, el equipo utilizado en el ISIRYM consiste en una bomba 
de gradiente cuaternaria PU-2089 Plus (Jasco, Japón) con desgasificador y un 
detector MD2018 plus (Jasco, Japón), tal y como se observa en la Figura 5.20.  
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Figura 5.20. Equipo cromatográfico de Jasco utilizado en el ISIRYM. 
 
 
El equipo MD2018 plus contiene dos fuentes de luz, una lámpara de 
deuterio y otra halógena, y un detector de Fotodiodos en Serie. Las 
especificaciones técnicas de este equipo se muestran en la Tabla 5.27. Para 
separar los compuestos químicos presentes en las muestras se han utilizado las 
columnas de 4.6×250mm, Kinetex 5μm C18 100A (Phenomenex, USA) y 
Kinetex 5μm Biphenyl 100A (Phenomenex, USA). 
 
Tabla 5.27. Especificaciones del equipo HPLC MD2018 plus. 
Parámetros Valores 
Rango de longitud de onda (nm) 190 – 900 
Precisión de la longitud de onda (nm) ± 1 





) < 1 · 10
-3
 
Linealidad (AU) > 2 
Respuesta mínima (s) 0.1 
 
 
Para la preparación de las muestras se necesitaron las micropipetas 
descritas en la Tabla 5.22 y la balanza analítica de alta precisión Kern ABJ 120-4M 
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(Tabla 5.16). Así mismo, se requiere de embudos de decantación y viales de 
vidrio de 50 mL. 
 
Además, para la preparación previa de las muestras, se utilizó una 
centrífuga modelo Centromix (Selecta, España) equipada con un rotor de 
cabezal angular para 8 viales de centrifuga de 1.6 cm de diámetro y 15 mL, un 
Rotavapor R-114 (Büchi, Suiza) equipado con balón de vidrio de 100 mL y un 




Ácido clorhídrico: Disolución comercial al 37 – 38% (JT. Baker, 
Holanda). 
 
Hexano: reactivo comercial mezcla de isómeros de alta pureza grado 
HPLC (VWR Chemicals, EEUU). 
 
Acetato de etilo: reactivo comercial de alta pureza grado HPLC (VWR 
Chemicals, EEUU). 
 
Metanol: reactivo comercial de alta pureza grado HPLC (VWR 
Chemicals, EEUU). 
 
Acetonitrilo: reactivo comercial de alta pureza grado HPLC (VWR 
Chemicals, EEUU). 
 
Agua: reactivo comercial de alta pureza grado HPLC (VWR Chemicals, 
EEUU). 
 
Ácido fórmico: reactivo comercial para análisis al 98% (Panreac, 
España). 
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Ácido acético: reactivo comercial calidad glacial grado HPLC (Fisher 
Scientific, EEUU). 
 
Disolución de madre de hidroquinona de 0.5 mg·mL-1: preparada a 
partir de hidroquinona al 99% grado HPLC (Dr.Ehrenstorfer GmbH, 
Alemania) y metanol. 
 
Disolución de madre de tirosol de 0.4 mg·mL-1: preparada a partir de 
tirosol al 98% (Sigma-Aldrich, Alemania) en metanol. 
 
Disolución de madre de hidroxitirosol de 4 mg·mL-1: preparada a partir 





En primer lugar, se prepararon las muestras para inyectarlas en el 
equipo. Puesto que la muestra contenía una elevada concentración de sales, 
las cuales pueden saturar la columna, fue necesario realizar una extracción de 
la fase orgánica. Esta extracción se basó en el método desarrollado por El-
Abbassi et al., para realizar una extracción de la fracción fenólica (El-Abbassi et 
al., 2011). El método consiste en acidificar las muestras a pH 2 y realizar con 10 
mL de muestra en un embudo de decantación 2 lavados con 10 mL de hexano, 
para eliminar lípidos, y 3 extracciones con 10 mL de acetato de etilo, para 
obtener la fracción fenólica.  
 
El lavado con hexano se realizó agitando el embudo de decantación 
durante 4 minutos, recuperando la fase acuosa sobre otro embudo de 
decantación y desechando la fase orgánica. La operación de lavado se repitió 
nuevamente, recuperando la fase acuosa esta vez en un vial de 50 mL.  
 
La extracción con acetato de etilo se realizó agitando el vial durante 4 
minutos y repartiendo su contenido en 3 viales de centrifuga de 10 mL. Se 
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centrifugaron los viales a 3000 g (5865 rpm) durante 5 minutos en la centrifuga 
Centromix. Una vez finalizado, se recogió la fase orgánica con una pipeta de 
vidrio y se colocó en un balón de vidrio previamente tarado. La fase acuosa se 
sometió a extracción repitiendo el proceso dos veces más, y recogiendo la fase 
orgánica sobre el mismo balón de vidrio. 
 
Se llevó el balón de vidrio al rotavapor R-114 y se evaporó el acetato 
de etilo a vacío y en un baño a 40ºC. Una vez evaporado, se dejó la muestra en 
el desecador durante 10 minutos y se pesó nuevamente el balón de vidrio. 
Finalmente, se añadió el volumen necesario de metanol para redisolver los 
compuestos fenólicos con una concentración de 7 mg de sólidos·mL-1, se 
añadió el patrón interno, hidroquinona a 0.5 mg·mL-1 y se conservó la muestra 
a -5ºC hasta su inyección en el cromatógrafo.  
 
Las condiciones de operación de los equipos cromatográficos varían en 
función de equipo (Tabla 5.28).  
 
Tabla 5.28. Condiciones de operación de los distintos equipos HPLC utilizados para 




Fase móvil Agua/acetonitrilo 
(1% ácido fórmico) 
Agua/metanol 
(1% ácido acético) 
Volumen de inyección (μL) 5 10.0 
Flujo (mL·min
-1
) 0.4 1.5 
Longitud de onda (nm) 275 275 
 
 
En la Tabla 5.29 y en la Tabla 5.30 se muestra el gradiente de 
concentraciones de la fase móvil empleado en ambos equipos, 
respectivamente. Entre inyecciones se dejó pasar en isocrático 10 minutos de 
la fase móvil a tiempo cero. 
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0 100 0 
1 100 0 
25 45 55 
30 0 100 
32 100 0 
 
 








0 95 5 
1 95 5 
25 20 80 
27 95 5 
 
 
A partir de los equipos cromatográficos se determina el área de los 
picos de absorbancia a 275 nm correspondientes a cada uno de los 
compuestos analizados. Para poder relacionar el área de los picos con la 
concentración de tirosol e hidroxitirosol, se realizan rectas de calibrado a partir 
de disoluciones patrón de concentración conocida de ambos compuestos. Para 
ello, se prepararon, a partir de disoluciones madre de tirosol (0.4 mg·mL-1) e 
hidroxitirosol (4 mg·mL-1), disoluciones en metanol de 0.200, 0.100, 0.050 y 
0.025 mg·mL-1 y de 2.000, 1.000, 0.500, 0.250 y 0.125 mg·mL-1, 
respectivamente, con una concentración de 0.500 mg·mL-1 de hidroquinona. 
 
5. Metodología   
156 
Teniendo en cuenta el patrón interno, para reducir el efecto de la 
variación de sensibilidad de los equipos, la relación lineal entre las áreas viene 
dada por la ecuación: 
 
  
     
   
  




Ac:   es el área del pico del compuesto 
Ap.i.:   es el área del pico del patrón interno 
Cc:  es la concentración del compuesto 
Cp.i.:  es la concentración del patrón interno 
a: es la pendiente que relaciona las áreas y las 
concentraciones  
 
En las siguientes figuras se muestra esta relación lineal para ambos 
compuestos en cada uno de los equipos utilizados (Figura 5.21, Figura 5.22, 
Figura 5.23, Figura 5.24): 
 
(5.6) 
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Figura 5.21. Recta de calibrado para determinar la concentración de tirosol obtenida 






Figura 5.22. Recta de calibrado para determinar la concentración de hidroxitirosol 
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Figura 5.23. Recta de calibrado para determinar la concentración de tirosol obtenida 






Figura 5.24. Recta de calibrado para determinar la concentración de hidroxitirosol 
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A partir de la ecuación 5.6 se obtiene la concentración de tirosol e 














5.5.12. Determinación de la actividad antioxidante total  
 
La determinación de la actividad antioxidante total se realiza mediante 
el método TEAC (Trolox equivalent antioxidant capacity, en sus siglas en 
inglés), teniendo en cuenta la metodología propuesta por Cassano et al. para 
determinar la actividad antioxidante total (AAT) de muestras residuales 
procedentes de la elaboración de aceite de oliva (Cassano et al., 2011). Este 
método se basa en la decoloración que sufre el radical del ácido 2,2’-azinobis 





El equipo utilizado para preparar las muestras y disoluciones fueron la 
balanza analítica de alta precisión Kern ABJ 120-4M, las micropipetas Biohit 
m5000, Rainin Pipet-Lite SL1000 y Nichipet EX CE-100 y diversos matraces 
aforados. También se han utilizaron viales de vidrio de 10 mL con cierre de 
rosca. Para determinar la actividad antioxidante total a partir de la lectura de 
la absorbancia de las muestras se utilizó el espectrofotómetro DR 6000 junto 









Disolución de ácido 2,2’-azinobis (3etilbenzotiazolín)-6-sulfónico 
(ABTS), 2mM: Preparada a partir de ABTS en polvo calidad HPLC 
(Sigma-Aldrich, Alemania), en agua osmotizada. 
 
Disolución de persulfato potásico, 70 mM: Preparada a partir de 
persulfato potásico al 99% (Panreac, España) en agua osmotizada. 
 
Disolución tampón de fosfato salino (PBS, en sus siglas en inglés) a pH 
6.8: Para tener un pH cercano a 6.8 la disolución tampón debe tener 
una concentración 5 mM de fosfato de disodio (Na2HPO4), 5 mM de 
fosfato de sodio monobásico (NaH2PO4) y 9 g·L
-1 de sal (NaCl) (Cassano 
et al., 2011). Según estos autores, si el pH de la disolución resulta 
distinto de 6.8 se puede ajustar con NaOH o HCl. La disolución tampón 
se preparó a partir de NaH2PO4·H2O superior al 99% (Panreac, España), 
Na2HPO4 al 98 % (Panreac, España) y NaCl al 99% (Panreac, España) en 
agua osmotizada. 
 
Disolucion madre de Trolox 100 mM: Preparada a partir de ácido 6-
hidroxi-2,5,7,8-tetramethylchroman-2-carboxilico (Trolox) en polvo al 




De acuerdo al procedimiento descrito por Cassano et al., se mezcla la 
disolución de ABTS 2 mM con la disolución de persulfato potásico 70 mM a una 
proporción de 1:0.35 M (ABTS:persulfato potásico) (Cassano et al., 2011). Para 
ello, se midieron 10 mL de la disolución de ABTS 2mM en un matraz aforado de 
10 mL y se añadieron 100 L de la disolución de persulfato potásico 70mM. 
Para que la formación del radical ABTS·+ sea completa, esta disolución se 
conserva en lugar oscuro y a temperatura ambiente entre 12-16 horas antes 
de ser usada. La disolución de radical ABTS·+ se prepara nueva cada día antes 
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de realizar medidas de AAT y tiene un color verdeazulado. Finalmente, una vez 
transcurrido el periodo de tiempo, se diluye el radical ABTS·+ en PBS en una 
proporción 1:24 (ABTS·+:PBS) usando un matraz aforado y enrasando con la 
disolución de PBS. Esta disolución se llama disolución de trabajo (ST) y es la 
utilizada para determinar la AAT de las muestras.  
 
A continuación, se explica detalladamente cómo se procedió para 
determinar la recta de calibrado que relaciona el porcentaje de inhibición de 
ABTS·+ en función de la concentración de un compuesto antioxidante. En este 
caso, se consideró como compuesto antioxidante el Trolox, obteniéndose, por 
tanto, el valor de la AAT de las muestras en mM de Trolox equivalente. 
 
10 mL ABTS (2 mM) + 100 L persulfato potásico (70 mM) = (*) = ABTS·+ 
 
(*) Conservar en lugar oscuro a temperatura ambiente entre 12-16 horas 
 
1 mL ABTS·+ + 24 mL PBS (buffer, pH 6.8) = Disolución de trabajo (ST) 
 
Para tomar las medidas de absorbancia en el espectrofotómetro se fija 
la longitud de onda seleccionada en 734 nm (Cassano et al., 2011). La 
coloración verdeazulada del radical ABTS·+ una vez generado por medio del 
persulfato potásico presenta máximos de absorbancia a 414, 645, 734 y 815nm 
(Prior et al., 2005). Sin embargo, debido a ciertas condiciones experimentales, 
como el equipo, los materiales y los reactivos, estos máximos pueden variar 
ligeramente. 
 
Por tanto, antes realizar las medidas de las muestras, se han estudiado 
las longitudes de onda a las cuales el radical ABTS·+ presenta picos máximos de 
absorbancia para las condiciones de trabajo.  
 
Para ello, se prepararon dos disoluciones de trabajo (ST1 y ST2) y se 
configuró el espectrofotómetro DR 6000 para realizar un barrido de longitud 
de onda, λ (nm), entre 600 y 800 nm. Se procedió consecutivamente con cada 
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ST, vertiéndola en una cubeta e introduciendo la cubeta en el 
espectrofotómetro, y asignando en el equipo estas muestras como blancos ST1 
y ST2, respectivamente. Una vez tarado el blanco se procede a realizar el 
barrido de longitud de onda (Figura 5.25).  
 
 
Figura 5.25. Barrido de longitud de onda entre 600 y 800 nm del radical ABTS
·+




Como se puede observar en la Tabla 5.31, los picos de absorbancia 
máxima en el rango de longitud de onda estudiado se presentan alrededor de 
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Tabla 5.31. Picos de absorbancia máxima para el radical ABTS
·+
, en el rango de longitud 
de onda estudiado, entre 600 y 800 nm, con el espectrofotómetro DR6000. 
Muestra Blanco Medida Picos (nm) 
Absorbancia 
(729/730 nm) 
ST1 ST1 1 647/729 0.600 
2 647/729 0.605 
ST2 ST2 3 648/730 0.457 
  4 647/729 0.458 
 
 
Para determinar la actividad antioxidante total de una muestra o 
disolución se taró el espectrofotómetro usando agua osmotizada a 729 nm. Se 
tomaron 10 mL de la ST y se añadieron al vial con cierre roscado. Se llenó con 
la misma ST una cubeta del espectrofotómetro y se midió su absorbancia (A 
inicial) a 729 nm. Posteriormente, se añadió 10 L de la muestra a analizar en el 
vial roscado, se agitó enérgicamente y se vertió el contenido en otra cubeta del 
espectrofotómetro. Finalmente, se introdujo esta cubeta en el 
espectrofotómetro y se procedió a tomar los valores de absorbancia a 729 nm 
en intervalos de tiempo de 1 minuto durante 6 minutos (valor de tiempo en el 
cual se estabiliza la absorbancia) y sin extraer la cubeta del espectrofotómetro.  
 
A partir de estas medidas se determinó el porcentaje de inhibición del 
radical ABTS·+ debido a su interacción con los compuestos antioxidantes 
presentes en las muestras, definido como: 
 
                       
               





A inicial:  Valor de la absorbancia tomada a t0, antes de añadir la 
muestra. 
A final:  Valor de la absorbancia tomada a los 6 minutos.  
(5.9) 
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Para poder relacionar el porcentaje de inhibición del radical ABTS·+ con 
la actividad antioxidante total de la muestra se realizó una recta de calibrado a 
partir de disoluciones patrón de Trolox. Para ello, se prepararon disoluciones 
de 1, 5, 10, 15, 20 y 25 mM de Trolox en metanol a partir de la disolución 
madre (100mM). Se consideró este rango a partir de un informe de muestras 
nuestras analizadas por la Universitat de València, departamento de 
Bromatología de la Facultad de Farmacia. Según este informe, las muestras 
analizadas de salmuera tienen una AAT de 15.05 ± 0.38 mM Trolox 
equivalentes. En la Figura 5.26 se observa el cambio de coloración del radical 




Figura 5.26. Cambio de coloración del radical ABTS
·+
, para las distintas disoluciones de 
Trolox utilizadas, una vez transcurridos 6 minutos. 
 
 
A partir de estas disoluciones, y tal y como se ha explicado 
anteriormente, se obtiene el porcentaje de inhibición del radical ABTS·+ a partir 
de la ecuación 5.9. Como se observa en la Figura 5.27, se puede considerar que 
para todas las concentraciones de Trolox, el valor de la absorbancia es 
prácticamente estable a los 6 minutos. Representando los porcentajes de 
inhibición del radical ABTS·+ en función de las concentraciones de Trolox, se 
elaboró la recta de calibrado que las relaciona, obteniéndose la actividad 
antioxidante total de la muestra expresada en mM Trolox equiv (Figura 5.28). 
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Figura 5.27. Evolución de la adsorbancia de la disolución del radical ABTS
·+
 con el 





Figura 5.28. Recta de calibrado para determinar la concentración de Trolox 
equivalente en función del porcentaje de inhibición del radical ABTS
·+
 determinado 
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5.6. Metodología experimental 
 
  En la Figura 5.29 se muestra el esquema de la metodología 
experimental seguida durante el desarrollo de la presente Tesis Doctoral. 
 
 
Figura 5.29. Esquema de la metodología experimental seguida durante el desarrollo de 
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5.6.1. Caracterización y conservación de las muestras 
 
Una vez recibidas, las muestras de agua residual se conservaron en 
nevera a 5 ºC. Para su caracterización se determinó: el pH, la conductividad, el 
color, la turbidez, los sólidos en suspensión totales, fijos y volátiles, la DQO, los 
iones Na+ y Cl-, la concentración de compuestos fenólicos y la concentración de 
tirosol e hidroxitirosol. 
 
 




5.6.2.1. Estudio del efecto del pH 
 
Se realizó un estudio basado en la variación del pH de las muestras de 
salmuera de fermentación con el fin de producir la precipitación de las 
partículas en suspensión. Para el ajuste de pH se utilizó ácido clorhídrico al 37% 
(JT. Baker, Holanda) y hidróxido sódico 40% (Panreac, España). Teniendo en 
cuenta el pH de partida de las muestras, el ajuste que se realizó fue de un pH 
ácido en torno a 2, un pH básico en torno a 9 y un pH intermedio en torno a 6.  
 
El ajuste de pH se realizó sobre un litro de muestra en un vaso de 
precipitados, utilizando micropipetas de vidrio. Una vez ajustado el pH, se llevó 
a cabo un ensayo Jar-test, en el cual se deja la muestra durante 5 min en 
agitación. Una vez transcurrido este tiempo se vacía el vaso de precipitado 
sobre un cono Imhoff y transcurridos 30 minutos se procede a la 
caracterización del sobrenadante y a la medida del volumen de sólidos 
decantados por litro de muestra (V30). En la Figura 5.30 se muestra el equipo 
de agitación utilizado durante el ensayo Jar-test. 
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Figura 5.30. Equipo Jar-test. 
 
 
Se determinaron en el sobrenadante los siguientes parámetros: pH, 
conductividad, color, tamaño de partículas, turbidez, SST, SSV, SSF, DQO, 
compuestos fenólicos totales y actividad antioxidante total. 
 
5.6.2.2. Ensayos de filtración 
 
  La filtración de las muestras se realizó en el momento de su recepción 
en el laboratorio del ISIRYM. Como se ha mencionado, este proceso se ha 
realizado de dos maneras distintas. Inicialmente, se opta por una filtración por 
diferencia de alturas, haciendo pasar el agua residual de salmuera con ayuda 
de un embudo de decantación y recogiendo el filtrado en un depósito. En este 
caso, se filtra la muestra inicialmente con el filtro de 60 µm y el filtrado 
recogido se vuelve a filtrar con el de 5 µm. 
 
  Sin embargo, para muestras con un elevado contenido en sólidos en 
suspensión fue necesario el uso de la bomba centrifuga. Para este segundo 
caso, se actuó dejando pasar muestra por diferencia de altura hasta conseguir 
que llegara muestra a la bomba. Una vez cebada la bomba, ésta se conecta y 
se recoge el filtrado sobre un nuevo recipiente. En este caso, se filtró a 60 µm, 
seguido de un filtrado a 5 µm con o sin bomba, según el caso. En alguna de las 
muestras se realizó un filtrado directo a 5 µm. 
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  Antes y después de la filtración, se controlaron los siguientes 
parámetros: pH, color, turbidez, SST, SSF y SSV. 
 
  Para determinar la efectividad de los procesos de filtración se estudió 
el índice de rechazo de los sólidos en suspensión totales (RSST) y el índice de 
eliminación de la turbidez (ET), mediante las siguientes ecuaciones: 
 
         
   
   
      
  
           
     
     




ET: es el porcentaje de eliminación de la turbidez. 
VPT: es el valor de la turbidez en la disolución de permeado. 
VFT: es el valor de la turbidez en la alimentación.  
RSST: es el porcentaje de rechazo de SST. 
CPSST: es la concentración de SST en la disolución de permeado. 
CFSST: es la concentración de SST en la alimentación. 
 
Asimismo, también se analizó la conductividad y el contenido en 
compuestos fenólicos de los sólidos en suspensión retenidos durante el 
proceso de filtración. Para ello, se tomaron 4 volúmenes conocidos de los 
sólidos retenidos, se filtraron con filtros de jeringa de 0.45 µm, tal y como se 
muestra en la Figura 5.31. Los extractos obtenidos fueron analizados, 




5. Metodología   
170 
 
Figura 5.31. Filtración con los filtros de jeringa de 0.45 µm. 
 
 
Las fracciones solidas se secaron mediante papel adsorbente a presión 
y después se diluyeron en agua osmotizada con una proporción 1:1 p/p. Estas 
disoluciones se agitaron durante 5 minutos y se volvieron a filtrar con filtros de 
jeringa de 0.45 µm. Esta operación se repitió sucesivas veces, estudiando la 
conductividad y la concentración de compuestos fenólicos de los extractos 
obtenidos. 
 
Finalmente, se tomaron las últimas fracciones sólidas y se dividieron, 
cada una de ellas, en dos. Una de ellas fue sometida al mismo proceso descrito 
anteriormente, mientras que la otra se diluyó con agua osmotizada en una 
proporción 1:3 p/p, se trituró con ayuda de un mortero y se mantuvo en 
agitación durante 20 minutos. La concentración de compuestos fenólicos del 
extracto de cada una de estas muestras se comparó con su par. De igual 
manera, se realizó una comparación similar con el volumen de solidos 
retenidos por el filtro de 60 µm. En este caso, se comparó el primer extracto 
obtenido con el extracto proveniente de un proceso en el que se diluyó el 
volumen de solidos retenidos a una proporción 1:3, y que fue sometido al 
mismo procedimiento de trituración y agitación descrito anteriormente. 
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5.6.3. Ensayos de ultrafiltración 
 
 
5.6.3.1. Acondicionamiento de las membranas 
 
  Las membranas planas se recibieron en formato A4, por lo que se 
seleccionó un área y se recortó para ajustarla al tamaño del módulo Rayflow. 
Antes de comenzar a ensayar cada recorte de membrana, éste se debe dejar 
24 horas en remojo con agua osmotizada con el objetivo de eliminar la capa de 
conservante que viene de fábrica. 
 
  Una vez transcurrido este tiempo se procedió a compactar la 
membrana. Esta operación consistió en trabajar con agua osmotizada a una 
presión igual o superior a la que se van a realizar los ensayos en la planta. De 
este modo se descarta que la reducción de flujo durante los ensayos se deba a 
la compactación de la membrana. En la presente Tesis Doctoral, las 
condiciones de operación para compactar las membranas de UF fueron una 
PTM de 3 bares, una VFT de 2.2 m·s-1 y a temperatura ambiente. La duración 
de la compactación tiene que ser la suficiente para que no se observe variación 
de la densidad de flujo de permeado de la membrana, en este caso, se realizó 
durante 4 horas. 
 
 
5.6.3.2. Caracterización de la membrana 
 
  Una vez compactada la membrana se procedió a su caracterización, 
mediante la determinación de su permeabilidad hidráulica. La permeabilidad 
hidráulica viene definida como la relación entre el flujo de permeado y la PTM, 
a través de la Ley de Darcy (ecuación 4.1). Para ello, a una velocidad tangencial 
de 2.2 m·s-1 y una temperatura de 25 ºC, obtuvo el valor de la densidad de flujo 
de permeado estacionario a 5 presiones de operación distintas (0.5, 1.0, 1.5, 
2.0 y 2.5 bar) y se representó un parámetro frente al otro. A partir de la 
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relación lineal existente entre ambos, se obtiene el coeficiente de 
permeabilidad de la membrana o permeabilidad hidráulica.  
 
 
5.6.3.3. Ensayos de UF empleando como alimentación la 
salmuera de fermentación  
 
  Para el estudio del comportamiento de las membranas con el agua 
residual de salmuera de fermentación, se realizaron ensayos con recirculación 
completa de las corrientes de permeado y rechazo. Se probaron distintas 
condiciones de operación, combinando diferentes PTM y VFT a 25 ± 1ºC, tal y 
como se recoge en la Tabla 5.32.  
 
Tabla 5.32. Combinación de las condiciones de operación de PTM y VFT aplicadas 
durante los ensayos de UF a recirculación completa. 






1 2 3 
2.2    
2.9    
3.7    
   
 
  Cabe indicar que no fue posible trabajar la combinación de 1 bar de 
presión y una velocidad de 3.7 m·s-1 debido a la presión que se generaba en el 
sistema al trabajar a dicha velocidad. La duración de los ensayos fue de 2.5 
horas, tiempo suficiente para alcanzar el estado estacionario. En este proceso 
se controlaron en el alimento y en el permeado los siguientes parámetros: pH, 
conductividad, color, turbidez, SST, DQO soluble, concentración de 
compuestos fenólicos y concentración de tirosol e hidroxitirosol. Además, se 
midió la evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo. 
 
  5. Metodología 
173 
  Para determinar los índices de eliminación de color, conductividad y 
turbidez, así como los índices de rechazo de SST, DQO y fenoles totales, se han 
utilizado las ecuaciones 4.3 y 5.12: 
 
         
   
   




Ei: es el porcentaje de eliminación del parámetro i (color, 
conductividad o turbidez). 
VPi: es el valor del parámetro i en la disolución de permeado. 
VFi: es el valor del parámetro i en la alimentación.  
 
 
5.6.3.4. Ensayos de limpieza 
 
  Al finalizar cada ensayo, se procedió a limpiar la membrana con el 
objetivo de recuperar su permeabilidad hidráulica inicial. El protocolo de 
limpieza química inicial, referenciado como PL1_UF, se describe a 
continuación: 
 
  Condiciones de operación: VFT de 2.2 m·s-1, PTM de 0.6 bar (presión 
ejercida por el sistema al trabajar en dichas condiciones) y 25 ºC. 
 
  Etapas del protocolo: 
 
- Aclarado inicial con agua osmotizada durante 9 minutos, sin 
recirculación de rechazo. 
- Limpieza química con NaOH (Panreac, España) diluido hasta pH 11 
con agua osmotizada, recirculando el rechazo, durante 5 minutos y 
a 25ºC. 
(5.12) 
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- Aclarado con agua osmotizada durante 9 minutos, sin recirculación 
de rechazo. 
- Limpieza química con ácido cítrico (Panreac, España) diluido con 
agua osmotizada al 1% p/v, recirculando el rechazo, durante 5 
minutos y a 25ºC. 
- Aclarado final con agua osmotizada durante 9 minutos, sin 
recirculación de rechazo. 
 
 
Se considera que la membrana ha recuperado su permeabilidad 
hidráulica inicial si, tras el protocolo de limpieza, el porcentaje de recuperación 
de la permeabilidad hidráulica resulta superior a un 95% respecto de la 
permeabilidad hidráulica inicial. 
 
Se probaron otros protocolos de limpieza resultantes de la 
modificación de las condiciones de operación del PL1_UF cuando este 
protocolo resultó no ser suficientemente eficaz. En la Tabla 5.33 se incluyen las 
variaciones de tiempos y temperaturas aplicadas a las etapas de limpieza 
química para el resto de protocolos. 
 
Tabla 5.33. Variaciones de tiempos y temperaturas aplicadas a las etapas de limpieza 






PL2_UF 15 35 
PL3_UF 30 40 
 
 
5.6.3.5. Modelización de los ensayos de UF 
 
Para el estudio de los mecanismos de ensuciamiento que dominan el 
proceso de UF trabajando a presión constante y empleando como 
alimentación el agua residual generada durante el proceso de fermentación en 
salmuera de las aceitunas de mesa, se han seleccionado los siguientes modelos 
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semi-empíricos: modelo de Hermia para flujo tangencial, modelo Combinado y 
modelo de Resistencias en Serie. 
 
Para ello, en primer lugar, se procedió a un suavizado de los datos 
experimentales de la densidad de flujo de permeado, obtenidos durante los 
ensayos de UF con la membrana UP005, a las distintas condiciones de 
velocidad de flujo tangencial y presión transmembranal. El alisado se realizó 
mediante el programa MathCad® 15 (PTC Needham, EE.UU.), mediante la 
herramienta Supsmooth, la cual realiza un ajuste de mínimos cuadrados 
lineales para minimizar los posibles errores obtenidos durante la toma de los 
datos experimentales. Una vez realizado este paso, mediante el mismo 
programa, se ajustaron los datos experimentales a los distintos modelos 
evaluados. El ajuste se llevó a cabo mediante el algoritmo MathCad® Genfit, 
que utiliza una versión optimizada del método de Levenberg-Marquadt, 
minimizando la diferencia entre los resultados previstos y los experimentales. 
La calidad del ajuste para cada condición de operación ensayada se evaluó 
mediante los coeficientes de regresión (R2) y la desviación estándar (DS). 
 
Con el fin de validar las constantes obtenidas en el modelo de 
Resistencias en Serie, se ha tenido en consideración el modelo de Mondal y De, 
descrito en el apartado 4.4.4 (Mondal y De, 2010). Para ello, se ajustó la 
ecuación 4.25 a los datos experimentales, hasta un valor de tiempo t1. Este 
valor de tiempo se obtuvo a partir de los datos experimentales y resulta 
distinto para cada condición de operación ensayada. A partir de dicha ecuación 
se obtuvieron los valores del parámetro KIPB en función del tiempo, mediante 
los cuales, a partir de la ecuación 4.24, se calcularon los valores de la 
resistencia RIPB. A partir de esta resistencia, mediante la ecuación 4.23, se 
determinaron los valores predichos de densidad de flujo de permeado para el 
inicio del ensayo, hasta t1. Después, usando el valor de RIPB para el tiempo t1 y 
sustituyendo los valores de Rcf del modelo de Resistencias en Serie en la 
ecuación 4.26, se determinaron los valores predichos de densidad de flujo de 
permeado para los valores de tiempo superiores a t1. Finalmente, los valores 
predichos de densidad de flujo de permeado se compararon con los datos 
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experimentales y con los valores predichos de densidad de flujo de permeado 
mediante el modelo de Resistencias en Serie. Igual que anteriormente, la 




5.6.3.6. Ensayos de UF con concentración de la alimentación 
 
A partir de la membrana y condiciones de operación seleccionadas se 
llevaron a cabo ensayos sin recirculación del permeado, es decir, concentrando 
la alimentación. El objetivo es estudiar el efecto que tiene el factor de 
reducción de volumen (FRV) sobre el rechazo y la densidad de flujo de 
permeado. Además, también se analizó el efecto del volumen de muestra a 
tratar por unidad de superficie de membrana, así como el efecto que ejerce la 
variación de las características de la alimentación. 
 
En este estudio se determinaron en las alimentaciones iniciales, en los 
permeados y en los rechazos totales finales, los siguientes parámetros: pH, 
conductividad, color, turbidez, SST, DQO soluble, concentración de 
compuestos fenólicos y concentración de tirosol e hidroxitirosol. Asimismo, 
también se estudió la evolución con el FRV del pH, la conductividad, el color, la 
concentración de DQO y compuestos fenólicos totales en las corrientes de 
permeado y de rechazo.  
 
Asimismo, se estudió la eficacia de los protocolos de limpieza PL1_UF, 
PL2_UF y PL3_UF al trabajar sin recirculación de permeado, añadiendo dos 
nuevos protocolos de limpieza: 
 
PL4_UF: se incrementó el tiempo de limpieza alcalina a 1 hora y 50ºC, 
fraccionándola en dos limpiezas consecutivas de 30 minutos cada una. 
Tras los primeros 30 minutos se desechó la disolución alcalina y se 
limpió con una nueva. Una vez transcurridos los siguientes 30 minutos, 
se conservó la disolución alcalina para utilizarla en la próxima limpieza 
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durante los primeros 30 minutos. También se aumentó el tiempo de 
limpieza acida a 15 minutos y la temperatura a 30 ºC. 
 
PL5_UF: este protocolo de limpieza es análogo al PL4_UF, sólo que en 
esta ocasión se modificó la velocidad de flujo tangencial de la segunda 
limpieza alcalina a 2.9 m·s-1. 
 
  El permeado que se obtuvo en el proceso de ultrafiltración en las 
condiciones óptimas seleccionadas se conservó a 5 ºC y se utilizó como 
alimentación para el estudio de la etapa de nanofiltración. 
 
 
5.6.3.7. Ensayos de UF con variación del pH de la alimentación 
 
Se llevaron a cabo ensayos utilizando agua residual de salmuera de 
fermentación previamente filtrados a 60 µm. De acuerdo a los resultados 
obtenidos en el apartado 5.6.2.1, se sometió a 11 litros de muestra a un 
proceso de precipitación por variación de pH. El sobrenadante se caracterizó el 
pH, la conductividad, los SST, la turbidez, el color, la DQO, los compuestos 
fenólicos totales. Además, el sobrenadante obtenido se sometió a un proceso 
de UF con la membrana y las condiciones de operación seleccionadas y sin 
recirculación de permeado. En dicho proceso se estudió la variación de la 
densidad de flujo de permeado y el pH, la conductividad, el color, la DQO y los 
compuestos fenólicos totales. Asimismo, también se estudió la evolución de la 
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5.6.4. Ensayos de nanofiltración 
 
 
5.6.4.1. Acondicionamiento de las membranas 
 
  El tamaño de las membranas comerciales de NF es de 1x2 metros. Al 
igual que con las membranas de UF, es necesario recortar una parte de esta 
membrana, aproximadamente 20x5.5 cm2, para ajustarla al módulo de NF. Los 
recortes se dejan durante 24 horas en agua osmotizada para eliminar la 
disolución conservante. El siguiente paso consiste en realizar la compactación 




5.6.4.2. Caracterización de la membrana 
 
  Las membranas de nanofiltración se caracterizan mediante la 
determinación de su permeabilidad hidráulica a 3 TMPs diferentes (5, 10 y 15 
bar), con una VFT de 1.0 m/s y una temperatura de 25 ºC, tomando el valor de 
la densidad de flujo de permeado estacionaria una vez transcurrida una hora.  
 
  A partir de la correlación lineal entre la PTM y la respectiva densidad 
de flujo de permeado estacionaria alcanzado a esa PTM, se obtiene el 
coeficiente de permeabilidad de la membrana o permeabilidad hidráulica. 
 
 
5.6.4.3. Ensayos de NF empleando como alimentación el 
permeado de la UF  
 
  El estudio del comportamiento de las membranas de NF con el 
permeado obtenido en la etapa de UF, se realiza a recirculación completa de 
las corrientes de permeado y rechazo. Puesto que en los ensayos de NF cuesta 
más alcanzar el estado estacionario, la duración de estos ha sido de 4 horas. En 
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la Tabla 5.34 se muestra la combinación de condiciones de operación 
ensayadas a 25 ± 1ºC. 
 
Tabla 5.34. Combinación de las condiciones de operación de PTM y VFT aplicadas 
durante los ensayos de NF a recirculación completa. 






5 10 15 
0.5    
1.0    
1.5    
 
 
  Durante estos estudios se determinaron en las alimentaciones y en las 
corrientes de permeado los siguientes parámetros: pH, conductividad, color, 
turbidez, DQO, Cl- y compuestos fenólicos totales. También se analizó el perfil 
fenólico de los permeados. 
 
  Para determinar la eficacia de las membranas en la separación de los 
compuestos fenólicos, se han estudiado los índices de eliminación y rechazo a 
los diferentes parámetros, mediante las ecuaciones 4.3 y 5.12. 
 
 
5.6.4.4. Ensayos de limpieza 
 
El protocolo de limpieza propuesto tras los ensayos de nanofiltración 
(PL1_NF) se ha basado en un aclarado con agua de red, desechando las 
corrientes de permeado y rechazo, hasta que el valor de la conductividad de la 
corriente de rechazo se igualó al de la corriente de alimento. Acto seguido se 
procedió de igual manera, pero usando agua osmotizada. Finalmente, con 
agua osmotizada, se recirculó el rechazo, se aumentó la PTM a 1 bar y se 
continuó con al aclarado hasta que la conductividad de la corriente de 
permeado se igualó al de la corriente de alimento. 
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Se considera que la membrana está limpia para el siguiente ensayo si 
el porcentaje de recuperación del flujo de permeado con agua osmotizada a 10 
bar, 1.0 m·s-1 y 25 ºC, resulta superior a un 95% respecto de la membrana 
nueva a las mismas condiciones.  
 
En los casos en los que el protocolo PL1_NF no resultó eficaz, se 
propuso y estudió un nuevo protocolo de limpieza (PL2_NF) mediante el uso 
de sustancias químicas. Este protocolo siempre se realizó después del PL1_NF, 
y consiste en las siguientes etapas: una limpieza química con NaOH en 
disolución con agua osmotizada hasta pH 11, sin presión, a 1.0 m·s-1 y 35 ºC, 
durante 30 minutos, seguida de un aclarado según el PL1_NF, pero 
controlando, en este caso, el pH en lugar de la conductividad, y a continuación, 
una limpieza química con ácido cítrico en disolución con agua osmotizada al 
1% p/v, a las mismas condiciones de PTM y VFT, a temperatura ambiente 




5.6.4.5. Ensayos de NF con concentración de la alimentación 
 
Finalmente, en función de los resultados obtenidos, se seleccionó la 
membrana y las condiciones óptimas de operación y de limpieza, y se estudió 
el efecto que tiene el factor de reducción de volumen (FRV) sobre la densidad 
de flujo de permeado, así como sobre los índices de rechazo y sobre los 
rendimientos de eliminación de los parámetros controlados (pH, 
conductividad, color, DQO, concentración de fenoles totales). Asimismo, 
también se obtuvo el perfil fenólico de la corriente final de permeado. El 
permeado que se obtuvo se conservó a 5 ºC para su posterior tratamiento de 
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5.6.5. Estabilidad de las muestras con el paso del tiempo 
 
Para estudiar la estabilidad de las muestras con el paso del tiempo se 
analizó la concentración de compuestos fenólicos totales en varias muestras 
de permeado de la UF obtenidos en las condiciones de operación 
seleccionadas como óptimas, conservadas a -20 ºC y a 5 ºC, durante 
aproximadamente un mes. 
 
Asimismo, se estudió sobre el permeado de la NF obtenido en las 
condiciones de operación seleccionadas como óptimas, y sobre una disolución 
modelo de tirosol de concentración en compuestos fenólicos totales similar al 
permeado de la NF (400 mg·L-1), el cambio de coloración y la variación en la 
concentración de compuestos fenólicos durante aproximadamente una 
semana. Además, también se estudió como afectó el cambio de pH de estas 
disoluciones a la estabilidad del color y de los compuestos fenólicos, variando 




5.6.6. Ensayos de adsorción/desorción 
 
 Se llevó a cabo un proceso de adsorción/desorción sobre el permeado 
obtenido en la etapa de NF con el objetivo de recuperar los compuestos 
fenólicos. A continuación, se detalla el procedimiento seguido durante esta 
etapa: 
  
A) Activación de las resinas  
 
  En primer lugar, se debe activar la resina de acuerdo a las 
recomendaciones realizadas por el proveedor. 
 
  El procedimiento de activación de las resinas es el indicado a 
continuación: se introduce la resina en un vaso de precipitados y se vierte 
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una disolución al 2% en p/v de NaOH hasta que cubra totalmente las 
resinas. La disolución de NaOH se preparó a partir de lentejas de NaOH de 
pureza 98% (Panreac, España). Dicha disolución se mantuvo en agitación a 
150 rpm durante 60 minutos. Una vez transcurrido este tiempo se filtró la 
disolución con ayuda un filtro de celulosa de 40 µm y un embudo cónico. 
Se introdujo nuevamente la resina en un vaso de precipitados y se lavó dos 
veces con agua osmotizada cubriendo totalmente las resinas durante 5 
min a 150 rpm. A continuación, se siguió el mismo procedimiento de 
filtrado. Finalmente, se secó la resina en la estufa a 50ºC durante 3 horas.  
 
B) Fase de adsorción  
 
  La fase de adsorción se realizó añadiendo 8 gramos de resina MN200 a 
200 mL de una muestra de permeado obtenido durante la etapa de la NF 
(40 g resina·L-1), sobre vasos de precipitados de 500 mL y se mantuvo en 
agitación a 150 rpm durante 2 horas. Durante este periodo, se tomaron 
alícuotas cada cierto tiempo, para determinar la evolución de la 
concentración de fenoles totales en la disolución. Una vez finalizada la 
etapa de adsorción, se filtró la resina de la misma manera que en la etapa 
de activación y se lavó dos veces con agua osmotizada en las condiciones 
descritas anteriormente. En este caso, se tomó una muestra de agua de 
cada etapa de lavado, para comprobar que los fenoles se habían separado 
de la resina. Finalmente, la resina se secó en estufa a 50ºC durante 3 
horas. 
 
C) Fase de desorción  
 
Para la fase de desorción se seleccionó como disolvente etanol en base 
a los antecedentes bibliográficos. Se pesó la resina seca y se añadió el 
volumen de etanol absoluto al 99.5%, (grado farmacéutico, Panreac, 
España) necesario para obtener la misma concentración de resina que en 
la etapa de adsorción (40 g·L-1). Se mantuvo esta disolución en agitación a 
150 rpm durante 1 hora, y se tomaron alícuotas cada cierto tiempo con el 
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objetivo de determinar la evolución de la concentración de fenoles totales 
en la disolución. 
 
D) Fase de regeneración 
 
Finalmente, se procedió a la regeneración de las resinas, cuyo 
procedimiento fue exactamente igual a la etapa de activación. 
 
 
5.6.7. Ensayo de NF a recirculación completa empleando como 
alimentación el permeado de UF que fue utilizado como 
disolución de arrastre en un proceso de OD 
 
Dentro del proyecto de investigación de la presente Tesis Doctoral se 
consideró la aplicación de los procesos de membrana estudiados en 
combinación con un tratamiento de osmosis directa (OD). En concreto, se 
propuso la utilización del permeado de la UF como disolución de arrastre 
debido a la elevada concentración salina. El objetivo de la OD fue concentrar 
una disolución alimento procedente de un escurrido de centrifuga de un fango 
de EDAR sometido a un proceso de digestión anaerobia.  
 
La OD fue realizada con la membrana (OsMem 2521FO-CTA-MS-3H, 
HTI, EEUU), donde la cara activa se puso en contacto con el alimento y la cara 
soporte en contacto con la disolución de arrastre. Las condiciones de 
operación fueron una velocidad de flujo tangencial de 4 cm·s-1 para la 
disolución de arrastre y 8 cm·s-1 para la disolución de alimento, durante 6.5 
horas. Durante este tiempo, se consiguió diluir la disolución de arrastre en un 
factor de 1:3. 
 
La disolución de arrastre se sometió posteriormente a un proceso de 
NF con la membrana y las condiciones de operación seleccionadas, y a 
recirculación completa. Se estudió la influencia de diferentes valores de PTM 
en la variación de la densidad de flujo de permeado y los porcentajes de 
5. Metodología   
184 




5.6.8. Ensayos de UF con concentración de la alimentación y de NF a 
recirculación completa, empleando como alimentación el 
efluente de un reactor biológico secuencial (SBR) que trata la 
salmuera de fermentación  
 
En el proyecto de investigación de la presente Tesis Doctoral, también 
se consideró la aplicación de los procesos de membranas al agua residual de 
salmuera de fermentación sometida previamente a un tratamiento biológico, 
mediante un reactor secuencial. El tratamiento biológico se llevó a cabo con 
microorganismos adaptados a alta salinidad (aproximadamente 90 mS·cm-1), 
con un 74% de γ-proteobacterias.  
 
Las condiciones de operación de este tratamiento, para un volumen de 
reacción de 6 litros a temperatura ambiente, consistieron en un ciclo al día con 
las siguientes fases: 2 minutos de llenado, tiempo de reacción de 22 horas con 
aireación (9 L·min-1), periodo de sedimentación de 90 minutos, tiempo de 
vaciado de 2 minutos y espera de 26 minutos antes de un nuevo ciclo. El 
tiempo de retención hidráulico varió entre 20.7 y 16.7 días, en función de la 
DQO de la muestra de alimento tratada, para mantener un ratio de 
alimentación/microorganismos de 0.106 ± 0.017 kg DQO·kg MLVSS-1·dia-1. El 
efluente del proceso biológico fue filtrado a 60 µm. 
 
El efluente filtrado se sometió a un proceso de UF con la membrana y 
las condiciones de operación seleccionadas, sin recirculación de permeado, 
seguido de un proceso de NF con la membrana y las condiciones de operación 
seleccionadas, a recirculación completa.  
 
En dichos procesos se estudió variación de la densidad de flujo de 
permeado, el pH, la conductividad, los SST, la turbidez, el color, la DQO, los 
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compuestos fenólicos totales y el perfil fenólico de las corrientes obtenidas. 
Asimismo, también se estudió la evolución de la concentración de la DQO y 
compuestos fenólicos en las corrientes de permeado y de rechazo obtenidas 


































6.1. Caracterización de las muestras de agua residual 
 
La caracterización promedio de las 11 muestras analizadas se presenta 
en la Tabla 6.1.  
 







pH 4.3 ± 0.3 
Conductividad (mS·cm
-1
) 73.8 ± 13.1 
Color  0.564 ± 0.111 



















 70.7 ± 25.3 
Tamaño de partículas, 10% sal (d.nm)
**
 772.4 ± 345.0 
DQO soluble (mg O2·L
-1










) 55667 ± 22485 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) 998.8 ± 474.7 
Hidroxitirosol (mg·L
-1
) 473.4 ± 306.6 
Tirosol (mg·L
-1
) 71.7 ± 41.1 
AAT
d
 (mM Trolox eq)
**
 14.8 ± 4.6 
*
 Determinado sobre 6 muestras; 
**
 Determinado sobre 4 muestras. 
a
SST: sólidos en 
suspensión totales; 
b
SSV: sólidos en suspensión volátiles; 
c
SST: sólidos en suspensión fijos; 
d
AAT: actividad antioxidante total. 
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Como se puede observar, el agua residual se caracteriza por una 
elevada concentración salina, una alta DQO disuelta y una elevada 
concentración de compuestos fenólicos.  
 
Como ya se ha remarcado en la introducción de esta Tesis, se puede 
apreciar el carácter ácido de la muestra, debido a la presencia de ácido láctico 
formado durante el proceso de fermentación de las aceitunas. Asimismo, el 
valor de la conductividad, en torno a 75 mS·cm-1 de promedio, es debido sobre 
todo a la adición de NaCl, en esta misma etapa. No obstante, se puede apreciar 
que la concentración de iones Na+ es superior a la concentración de iones Cl-. 
La diferencia entre la concentración de estos iones se debe principalmente a 
que, en la etapa de cocido, se añade NaOH, y éste no es eliminado 
completamente durante la etapa de lavado. Por ello, además, el valor de la 
concentración de iones Na+ presenta una variabilidad mucho mayor que la de 
iones Cl-. 
 
Teniendo en cuenta la elevada concentración de NaCl que se añade 
durante la etapa de fermentación en salmuera, se puede considerar que 
prácticamente toda la conductividad de la muestra se debe a la presencia de 
iones Na+ y Cl-. En la Figura 6.1 se relaciona la concentración de NaCl en agua 
osmotizada con la conductividad. De acuerdo con la correlación mostrada en 
dicha figura, se estima la concentración de NaCl en las muestras analizadas, 
que oscila entre 40 y 60 g·L-1. Este intervalo de concentración coincide con la 
concentración de iones Na+ y Cl- mostradas en la Tabla 6.1. 
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Figura 6.1. Relación entre la conductividad de la disolución y la concentración de NaCl 
en agua osmotizada. 
 
 
También cabe destacar, que, para la mayoría de los parámetros 
analizados, la desviación estándar (DS) es muy elevada. Esto es debido a que la 
composición físico química del agua residual depende de varios factores, como 
la variedad de la aceituna procesada, su tiempo de cosecha y la duración de la 
etapa de fermentación (Pereira et al., 2006). Igualmente, la concentración de 
compuestos fenólicos depende de la variedad de la aceituna y del momento de 
su recolección (Kiai y Hafidi, 2014), así como de la duración del proceso de 
fermentación (Ryan et al., 1999). No obstante, el ratio compuestos 
fenólicos/DQO de las muestras analizadas resulta bastante más homogéneo, 
siendo su promedio 0.068 ± 0.007 mg ty eq/mg O2. 
 
A partir de la determinación de compuestos fenólicos totales mediante 
el método de Folin-Ciocalteau (Singleton et al., 1965), estimando la 
concentración en mg·L-1 Tirosol eq, se puede estimar la DQO aportada por los 
compuestos fenólicos totales cuando estos se oxidan completamente. 
Considerando que para oxidar completamente un mol de tirosol se requieren 9.5 


























Concentracion (g · L-1)
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moles de O2, es decir, para oxidar 1 g de tirosol son necesarios 2.2 g de O2, la 
DQO promedio aportada por los compuestos fenólicos supone alrededor de un 
14 ± 6 % del valor de la DQO total de la salmuera. Asimismo, mediante dicha 
relación estequiométrica, también se estima que el máximo ratio compuestos 
fenólicos/DQO que se puede alcanzar es 0.455 mg ty eq/mg O2, en el caso de 
que toda la DQO fuese aportada únicamente por compuestos fenólicos.  
 
En la Tabla 6.2 se muestran los compuestos fenólicos que 
habitualmente están presentes en las aguas residuales procedentes del 
procesamiento de la aceituna. Estos compuestos son los que se seleccionaron 
para su determinación en el perfil fenólico de las muestras.  
 
Tabla 6.2. Principales compuestos fenólicos presentes en las aguas residuales 












Ácido gálico 170 169 270 2,00 
Resorcinol 110 109 288 2,10 
Hidroquinona 110 109 273 3,70 
Ácido protocateuico 154 153 259,294 4,01 
Hidroxitirosol 154 153,123 280 4,78 
Tirosol 138 137 275 5,70 
Catequina hidratada 290 289 230,278 6,90 
Ácido cafeico 180 179 218,243,322 7,40 
Ácido p-coumárico 164 163 311 8,40 
Ácido felúrico 194 193 295,322 10,60 
Ácido fenilacético 136 135 260 11,40 
Ácido benzioco 122 121 229 11,50 
Ácido siringico 198 197   
Vanilina 152 151   
Oleuropeína 540 539   
PM: Masa molar, ESI: Ionización por electrospray, λmax: longitud de onda a la que se 
obtiene la máxima detección, tr: tiempo de retención. 
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El análisis de todos estos compuestos fenólicos en las muestras de 
salmuera residual mostró que el hidroxitirosol (HTY) y el tirosol (TY) son los 
principales compuestos fenólicos presentes. Ambos compuestos se han 
detectado en todas las muestras analizadas, a diferencia de otros, como el 
ácido gálico y la catequina que tan solo fueron detectados en algunas 
ocasiones y a una concentración despreciable. Estos resultados concuerdan 
con los obtenidos por otros autores, que también advirtieron que el 
hidroxitirosol y el tirosol son los principales compuestos fenólicos presentes en 
estas aguas residuales (Brenes et al., 1995) (Fendri et al., 2013) (Ferrer-Polonio 
et al., 2015). Como se ha comentado previamente en la introducción, apartado 
4.1.3.2, durante el proceso de fermentación, algunos de los compuestos 
fenólicos se convierten en tirosol e hidroxitirosol, mientras que otros se 
degradan completamente. En la Figura 6.2 se muestra el perfil fenólico de una 
de las muestras de salmuera de fermentación analizadas, usando la 
hidroquinona como patrón interno.  
 
 
Figura 6.2. Perfil fenólico de una de las muestras de salmuera residual. HQ: 
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Finalmente, la presencia de SST es un factor a tener en cuenta, ya que 
está compuesto por restos de la pulpa, pieles y huesos de la aceituna (Figura 
6.3) que pueden dañar tanto el equipo como las membranas de UF. Asimismo, 
como se puede apreciar en la Figura 5.2, la mayor parte de estos sólidos en 
suspensión se concentran sobre la superficie de las muestras, formando un 
sobrenadante. De las 6 muestras analizadas en las que se estudió la fracción 
volátil y fija de los sólidos en suspensión, se determinó que la fracción volátil 
representaba alrededor del 87.1 ± 1.7% de los SST. Este porcentaje no coincide 
con el obtenido en la Tabla 6.1, pero se debe tener en cuenta que los SST, se 
determinaron para un mayor número de muestras. La concentración promedio 
de SST determinada para las 6 muestras en las que se estudió la fracción volátil 
y fija, fue de 516. 3 ± 163.5 mg·L-1. 
 
 
Figura 6.3. Restos de sólidos en suspensión presentes en las aguas 
residuales de salmuera de fermentación. 
 
 
6.2. Ensayos de filtración  
 
Como se puede observar en la Tabla 6.1, la concentración de SST tiene 
una gran variabilidad, habiéndose analizado aguas residuales de salmuera con una 
concentración comprendida entre 525.7 ± 187.3 mg·L-1 y 1740.5 ± 173.4 mg·L-1. De 
igual manera, la variabilidad de la turbidez es muy elevada, con valores 
comprendidos entre 328.0 ± 160.0 NTU y 422.7 ± 36.3 NTU. Además, cabe 
destacar que el análisis de los SSV muestra que la fracción volátil representa 
alrededor del 87.1 ± 1.7% de los SST.  
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En la Tabla 6.3 se muestran los intervalos de eliminación de SST y 
turbidez al filtrar primero con un filtro de 60 µm y posteriormente con un filtro 
de 5 µm. Como se puede observar en dicha tabla, los intervalos de eliminación 
son muy amplios, en función de la cantidad de sólidos en suspensión presentes 
en las muestras. Para las muestras con menor concentración de SST y menor 
turbidez el porcentaje de eliminación es muy inferior (aproximadamente un 
17% y un 5.6%, respectivamente) que para las muestras con mayor 
concentración de SST y mayor turbidez (aproximadamente un 89% y un 81%, 
respectivamente). 
  
Tabla 6.3. Intervalos de eliminación de SST y turbidez al filtrar la salmuera residual del 
proceso de fermentación primero con el filtro de 60 µm y posteriormente con el filtro 
de 5 µm. 
Filtro 






Intervalo de eliminación 
promedio de turbidez + DS (%) 
60 µm (17.2 ± 2.6) – (88.8 ± 3.6) (5.6 ± 1.7) – (80.7 ± 2.1) 
5 µm (2.1 ± 1.5) – (14.5 ± 2.4) (1.4 ± 1.6) – (17.3 ± 1.3) 
a
SST: sólidos en suspensión totales; 
b
DS: Desviación estándar. 
 
Asimismo, se puede observar que la cantidad de sólidos en suspensión 
retenidos por el filtro de 5 µm siempre resulta muy inferior que los retenidos 
por el filtro de 60 µm. En la Tabla 6.3 se observa que prácticamente todos los 
SS retenidos lo son por el filtro de 60 µm. Esto puede ser debido a que, 
durante la filtración a 60 µm, los restos vegetales de las aceitunas forman 
rápidamente una torta sobre la superficie del filtro, ejerciendo una resistencia 
extra al paso de SS y actuando de capa filtrante. Además, cabe destacar que, 
para las muestras con una elevada cantidad de SS, el filtro de 60 µm se 
obturaba rápidamente al filtrar por gravedad, permitiendo tratar muy poco 
volumen de muestra y siendo necesaria su limpieza. En la Figura 6.4 se 
muestra parte de los SS retenidos por el filtro de 60 µm para una muestra de 
residuo de salmuera de fermentación con baja cantidad de SS.  
 
6. Resultados   
196 
 
Figura 6.4. Sólidos en suspensión retenidos por el filtro de 60 µm para una muestra de 
salmuera de fermentación con baja cantidad de SST.  
 
 
En base a la dificultad observada para filtrar por gravedad las muestras 
con un elevado contenido en SS, se consideró el uso de una bomba centrifuga, 
tal y como se muestra en la Figura 6.5. 
 
 
Figura 6.5. Proceso de filtración de una muestra de salmuera de fermentación. 
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En la Tabla 6.4 se muestra la eliminación promedio de SST y turbidez 
para las muestras con mayor presencia de SS al realizar el filtrado con la 
bomba centrifuga. En dicha tabla se observa que los porcentajes de 
eliminación de SST y turbidez disminuyen cuando se realiza la filtración con 
bomba, ya que se fuerza el paso de corriente y también de sólidos. En este 
caso, se puede observar que la retención del filtro de 5 µm después de la 
filtración con el de 60 µm es prácticamente nula.  
 
Tabla 6.4. Eliminación promedio de SST y turbidez para las muestras con mayor 
presencia de SS al realizar el filtrado con la bomba centrifuga primero con el filtro de 
















60 µm 74.0 ± 3.2 55.4 ± 1.5 
5 µm 0.0 - 0.1 - 
a
SST: sólidos en suspensión totales 
 
 
En la Tabla 6.5 se muestra la eliminación de SST y turbidez para las 
muestras con mayor concentración de SS al realizar el filtrado con y sin bomba 
centrífuga, realizando la filtración únicamente con el filtro de 5 µm. 
 
Tabla 6.5. Eliminación de SST y turbidez para las muestras con mayor concentración de 


















Sin bomba 84.5 ± 3.7 69.8 ± 2.8 
Con bomba 73.4 ± 3.6 39.6 ± 1.6 
a
SST: sólidos en suspensión totales; 
b
DS: Desviación estándar. 
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En esta tabla se puede observar que los porcentajes de eliminación de 
SST y turbidez obtenidos con el filtro de 5 µm son inferiores a los obtenidos 
con el filtro de 60 µm. Esto puede ser debido a la diferente configuración de 
los filtros, produciéndose una mayor formación de torta sobre el filtro de malla 
de 60 µm que sobre el filtro de hilo bobinado de 5 µm.  
 
Por tanto, en base a los resultados obtenidos se optó por realizar la 
filtración mediante la bomba centrifuga y únicamente con el filtro de 60 µm, 
succionando el agua residual desde el fondo, tal y como se muestra en la 
Figura 6.5, para evitar que el sobrenadante obture el filtro y rechazando el 
sobrenadante. A pesar de que los porcentajes de eliminación de SST y la 
turbidez disminuyen al realizar esta filtración con bomba centrifuga, el 
volumen de muestra filtrado sin requerir limpieza del filtro aumenta 
considerablemente. De igual manera, la filtración posterior con el filtro de 5 
µm utilizando bomba carece de sentido, pues la retención es prácticamente 
nula. 
 
Tras la filtración se obtiene una muestra libre de partículas gruesas, lo 
que evita que se puedan dañar los elementos de la planta de UF. En la Tabla 
6.6 se muestran las características físicas de SST y turbidez de las 11 muestras 
filtradas a las condiciones descritas anteriormente. 
 
Tabla 6.6. Sólidos en suspensión totales y turbidez de las muestras filtradas 












) 530.1 ± 267.7 
a
SST: sólidos en suspensión totales; 
b
DS: Desviación estándar. 
 
 
Además, el análisis de los SSV de las muestras filtradas, muestra que la 
fracción volátil representa más del 95.6% de los SST, obteniéndose incluso 
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casos en los que esta fracción supone prácticamente el 100% de los SST. Por 
tanto, se observó que la fracción de SSF tuvo una elevada retención con este 
tipo de filtros. 
 
 
6.2.1. Determinación de los sólidos en suspensión retenidos 
por el filtro 
 
La Tabla 6.7, presenta la caracterización de la muestra residual de 
salmuera de fermentación antes de la filtración a las condiciones óptimas 
(filtro de 60 µm y con bomba succionando el agua residual desde el fondo). 
 
Tabla 6.7. Caracterización de la salmuera de fermentación utilizada para analizar los 
sólidos en suspensión retenidos con el filtro de 60 µm. 
Parámetro Valor promedio DS
b
 
pH 4.4 ± 0.1 





) 1740.5 ± 173.4 
Turbidez (NTU) 397.5 ± 5.5 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) 952.9 ± 29.1 
a
SST: sólidos en suspensión totales; 
b
DS: Desviación estándar. 
 
 
Como se puede observar, esta muestra presentó una elevada 
concentración de SST, muy por encima del resto de muestras analizadas. Tras 
el proceso de filtrado, con una alimentación de 50 L, se obtuvo 
aproximadamente 1.2 litros de residuo sólido retenido. El aspecto del volumen 
retenido, y de ese mismo volumen transcurridas 24 horas, se presenta en la 
Figura 6.6. Como se puede observar, durante este tiempo los SS se 
compactaron en la superficie de la muestra formando un nuevo sobrenadante. 
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Figura 6.6. Aspecto que presentó el volumen retenido tras la filtración con el filtro de 
60 µm y bomba centrífuga en el momento de su obtención (A) y aspecto que presentó 
24 horas después (B). 
 
 
El análisis de la humedad del volumen retenido (Figura 6.6 A), tras un 
secado en estufa a 105ºC durante 72 horas, fue de aproximadamente un 
87.3%. Además, el análisis del extracto del volumen retenido mostró que esta 
fracción presenta la misma conductividad, y la misma concentración de 
compuestos fenólicos que la muestra inicial. 
 
En la Figura 6.7 y en la Figura 6.8 se muestra la conductividad y la 
concentración de compuestos fenólicos de los extractos obtenidos tras 
sucesivas extracciones por dilución y secados de los sólidos retenidos, tal y 
como se explicó en el apartado 5.6.2.2. 
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Figura 6.7. Conductividad de los extractos obtenidos tras sucesivas extracciones 
mediante diluciones 1:1 con agua osmotizada de los sólidos retenidos tras la filtración 




Figura 6.8. Concentración de compuestos fenólicos en los extractos obtenidos tras 
sucesivas extracciones mediante diluciones 1:1 con agua osmotizada de los sólidos 
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Según se puede extraer de dichas figuras, tras la primera dilución, la 
concentración de compuestos fenólicos se redujo aproximadamente un 25%, 
mientras que la conductividad se redujo alrededor de un 32%. Sin embargo, se 
observó que, tras sucesivas extracciones, el comportamiento que presentaron 
las curvas obtenidas fue el típico de un proceso de dilución 1:1. Como se puede 
observar, tras la quinta extracción, tanto la conductividad como la 
concentración de compuestos fenólicos se redujeron en más de un 95%. La 
conductividad y la concentración de compuestos fenólicos del ultimo extracto 
fue de 2.6 ± 0.2 mS·cm-1 y 40.2 ± 1.1 mg·L-1 Tirosol eq. En la Figura 6.9 se 
muestra el aspecto que presentaron los sólidos retenidos tras la filtración a 
0.45 µm y el secado. 
 
 
Figura 6.9. Aspecto de los sólidos retenidos tras la filtración a 0.45 µm y el secado, al 
finalizar la quinta extracción. 
 
 
Finalmente, tras comparar la concentración de compuestos fenólicos 
obtenida tras la quinta dilución, con la obtenida tras un factor de dilución 
mayor (1:3) y un proceso de trituración, tal y como se comentó en el apartado 
5.6.2.2, se observó que el extracto presentó la misma concentración de 
compuestos fenólicos. Esto indica que, en la matriz sólida, tras la quinta 
dilución, no hay presencia de compuestos fenólicos. De igual manera, la 
concentración de compuestos fenólicos totales en el extracto de la muestra 
inicial sometida al proceso de extracción con un factor de dilución de 1:3 y un 
proceso de trituración fue de 974.3 ± 11.9 mg·L-1 Tirosol eq. Como se puede 
observar, en este caso, la concentración de compuestos fenólicos en este 
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extracto apenas aumento con respecto al extracto inicial, lo que vuelve a 
indicar que en la matriz sólida del residuo no hay presencia de compuestos 
fenólicos. 
 
Los resultados obtenidos indican que las sales y los compuestos 
fenólicos están presentes en el residuo obtenido tras filtrar las muestras a 60 
µm. Sin embargo, ambos están presentes en la fracción acuosa. Mediante 
sucesivos lavados con agua, se consiguió reducir la conductividad y la 
presencia fenoles en los residuos sólidos, obteniéndose un residuo sólido 
orgánico formado por restos de aceitunas. 
 
 
6.3. Estudio de la variación del pH de las muestras 
 
En la Tabla 6.8 se muestra la caracterización inicial de las muestras de 
agua residual sometidas a una variación de pH sin filtración previa.  
 
Tabla 6.8. Caracterización de las muestras de salmuera de fermentación sometidas a 
una variación de pH sin filtración previa. 
Parámetro Valor promedio Desviación estándar 
pH 3.9 ± 0.2 
Conductividad (mS·cm
-1
) 96.8 ± 0.5 
Color  0.670 ± 0.009 
Tamaño de partículas, 10% sal (d.nm) 457.7 ± 87.6 















) 96.0 ± 27.7 
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 14636 ± 143 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) 928.8 ± 54.7 
AAT
d
 (mM Trolox eq) 13.4 ± 0.6 
a
SST: sólidos en suspensión totales; 
b
SSV: sólidos en suspensión volátiles; 
c
SSF: sólidos en 
suspensión fijos; 
d
AAT: actividad antioxidante total. 
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Como se puede apreciar, estas muestras tienen un pH ácido cercano a 4, 
con una conductividad superior al promedio de todas las muestras utilizadas a lo 
largo de esta Tesis Doctoral. Además, estas muestras presentan una elevada 
concentración de SST, cuya fracción volátil es mayoritaria frente a la fracción fija. 
La turbidez de estas muestras se encuentra por encima de la media, y el tamaño 
de partícula presenta un valor promedio de 457.7 ± 87.9 d.nm. Asimismo, la 
concentración de compuestos fenólicos es muy cercana al valor promedio, y 
observándose una actividad antioxidante total de 13.4 ± 0.6 mM de Trolox eq.  
 
En las figuras siguientes se muestra la variación con el pH de los 
parámetros volumen decantado, tamaño de partícula, turbidez, sólidos en 
suspensión, conductividad, DQO, fenoles totales y actividad antioxidante, 
respectivamente.  
  
Como se puede observar en la Figura 6.10, la variación del pH de la 
muestra tiene una gran influencia en la precipitación de las partículas en 
suspensión. Estos resultados muestran que la variación de pH produce la 
aparición de un volumen de decantado, apreciándose que se obtienen 
mayores volúmenes a pH extremos, tanto ácidos como básicos. El pH al cual se 
consigue decantar mayor cantidad de partículas en suspensión es a pH 9.  
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Figura 6.10. Volumen de sólidos en suspensión decantados, en función del pH, 
transcurridos 30 minutos desde la modificación del pH inicial de la salmuera residual. 
 
 
En la Figura 6.11 se muestran las imágenes de los conos Imhoff tras el 
ensayo de decantación V30. Como se puede observar, la variación de pH en la 
muestra produce una variación en el color de la misma, oscureciéndose a 
medida que se aumenta el pH. Este cambio de coloración puede ser indicativo 
de que se está produciendo una oxidación de los compuestos fenólicos 
presentes en las muestras. Los compuestos fenólicos sufren una mayor 
degradación a pHs básicos, conservándose mejor en disoluciones ácidas. 
Diversos autores también han detectado que las aguas residuales procedentes 
de la elaboración de aceitunas de mesa estilo español presentan mayor 
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Figura 6.11. Aspecto y volumen decantado de las muestras de salmuera residuales a 
los 30 minutos desde la modificación del pH inicial. 
 
 
La acidificación o alcalinización de las aguas residuales de salmuera 
favorece la formación de agregados, tal y como se puede comprobar en la 
Figura 6.12. En dicha figura se observa que los tamaños de las partículas 
presentes en los sobrenadantes de las muestras aumentan al variar el pH 
originario de las mismas. En estos resultados sólo se representa el mayor 
tamaño de partícula detectado por el equipo Zetasizer Nano ZS90 a las 
condiciones de medida descritas en el apartado 5.5.4, ya que, al tratarse de un 
agua residual de un proceso industrial, el equipo detecta mucha polidispersión 
en las muestras. 
 
A pH 9 se observa el mayor tamaño de partícula, lo que favorece la 
precipitación de las partículas en suspensión. Éste resultado está 
correlacionado con los resultados de la V30 obtenidos.  
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Figura 6.12. Mayor tamaño de partícula detectado en los sobrenadantes obtenidos al 
modificar el pH de las muestras de salmuera residual. 
 
 
En la Figura 6.13 y en la Figura 6.14 se observa también que el 
sobrenadante con menor turbidez y menor concentración de SST, se obtiene al 
mayor pH ensayado. Al variar el pH de las muestras se reduce 
considerablemente su turbidez, pasando de una disminución del 58.7% ± 4.6% 
a pH 2 a un 98.7% ± 0.9% a pH 9. 
 
La concentración de SST y SSV (Figura 6.14) al modificar el pH presentó 
también una gran reducción, superior al 50%. La eliminación de SST y SSV a pH 
2 fue de 54.9% ± 6.2% y 50.7% ± 6.3%, respectivamente, mientras que a pH 9 
fue de 67.7% ± 6.8% y 88.7% ± 3.6%, respectivamente. Visualmente, se 
observó una muestra muy cristalina a pH 9, aunque, como se ha mencionado, 
presentaba una tonalidad oscura. 
 
A pH 6 se observó que los SS, tanto totales como volátiles, 
prácticamente no son eliminados. Sin embargo, sí que se apreció una 
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Figura 6.13. Porcentaje de eliminación de turbidez en los sobrenadantes obtenidos al 




Figura 6.14. Concentración de sólidos en suspensión totales (SST), sólidos en 
suspensión volátiles (SSV) y sólidos en suspensión fijos (SSF) en los sobrenadantes 
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Asimismo, y según se extrae de estos resultados, mediante la 
variación de pH se eliminan principalmente SSV, ya que no se observa 
eliminación de los SSF. La concentración de SSF aumentó ligeramente a pH 
neutro y alcalino. Sin embargo, este aumento podría estar relacionado con la 
ligera disminución que se observó en la conductividad de la muestra a estos 
valores de pH (Figura 6.15). 
 
 
Figura 6.15. Porcentaje de eliminación de la conductividad en los sobrenadantes 
obtenidos al modificar el pH de las muestras de salmuera residual. 
 
 
La conductividad apenas varió con el pH, apreciándose un ligero 
descenso a pH=9, con una reducción aproximada de un 6%. Sin embargo, 
teniendo en cuenta que se ha añadido NaOH, la conductividad debería haber 
aumentado ligeramente. Esto indica que podría estar produciéndose una 
interacción entre los iones y otras partículas de la muestra, de manera que 
dicha interacción reduzca la conductividad de la muestra, y a su vez aumente la 
concentración de partículas no volátiles en el seno del sobrenadante. Las 
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En la Figura 6.16, se observa que la variación en el pH de la muestra 
apenas tiene influencia en la concentración de la DQO disuelta, mientras que 
en la Figura 6.17, sí que se observa que tiene influencia en la concentración de 
compuestos fenólicos, reduciéndose dicha concentración cerca de un 40% a pH 
alcalino. Esto es debido a que los compuestos fenólicos en ambiente alcalino 
tienden a oxidarse en forma de quinonas. 
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Figura 6.17. Concentración de compuestos fenólicos totales en los sobrenadantes 
obtenidos al modificar el pH de las muestras de salmuera residual. 
 
 
Acorde con los resultados obtenidos en la Figura 6.17, se puede 
observar en la Figura 6.18, que la disminución de compuestos fenólicos en la 
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Figura 6.18. Actividad antioxidante total en los sobrenadantes obtenidos al modificar 
el pH de las muestras de salmuera residual. 
 
 
Finalmente, se puede extraer de los resultados que, a pH alcalino, se 
forman agregados de mayor tamaño, consiguiéndose con ello, la mejor 
reducción de sólidos en suspensión y turbidez, y obteniéndose, por tanto, un 
mayor volumen de sólidos decantados. Sin embargo, a este pH los compuestos 
fenólicos se degradan, reduciendo la concentración y la actividad antioxidante 
de las muestras. Por ello, y teniendo en cuenta el objetivo de la presente Tesis 




6.4. Caracterización membranas de UF  
 
En la Figura 6.19 se representa un ejemplo de la evolución de la 
densidad de flujo de permeado con el tiempo obtenido a distintas presiones, 
cuando se utiliza agua osmotizada como alimentación, para uno de los recortes 
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Figura 6.19. Evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo a distintas 
presiones para uno de los recortes de la membrana UP005 utilizando como 
alimentación agua osmotizada a 25ºC. 
 
 
A partir de los valores de la densidad de flujo de permeado obtenidos 
en el estado estacionario para cada presión transmembranal se obtiene la 
permeabilidad hidráulica para cada recorte de cada una de las membranas, del 
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Figura 6.20. Permeabilidad hidráulica con agua osmotizada a 25 ºC para uno de los 




Figura 6.21. Permeabilidad hidráulica con agua osmotizada a 25 ºC para uno de los 
recortes de membrana UH030. 
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La permeabilidad hidráulica promedio con agua osmotizada a 25 ºC 
obtenida para los distintos recortes utilizados, en la presente Tesis Doctoral, se 
muestran en la Tabla 6.9. Como cabe esperar, la permeabilidad hidráulica de la 
membrana UH030 es superior a la de la membrana UP005, debido a su mayor 
MWCO. Además, todos los recortes utilizados cumplen con las especificaciones 
dadas por el fabricante, que indican que la permeabilidad hidráulica de la 
membrana UP005 a 20 ºC debe ser superior a 10 L·h-1·m-2·bar-1 y la de la 
membrana UH030 debe ser superior a 35 L·h-1·m-2·bar-1. 
 
Tabla 6.9. Permeabilidad hidráulica promedio obtenida con agua osmotizada a 25 ºC 














UP005 32.12 ± 10.71 
UH030 95.84 ± 10.87 
a
DS: Desviación estándar. 
 
 
Como se puede observar, la permeabilidad hidráulica de los recortes 
de ambas membranas utilizadas presentó una elevada variabilidad. Esta 
variabilidad puede deberse al pequeño tamaño de los recortes de membrana 




6.5. Ensayos de UF a recirculación completa empleando como 
alimentación la salmuera de fermentación 
 
Los recortes utilizados en estos ensayos presentaron una 
permeabilidad hidráulica con agua osmotizada a 25 ºC de 45.48 ± 4.01 L·h-1·m-
2·bar-1 para la membrana UP005 y 95.84 ± 10.87 L·h-1·m-2·bar-1 para la 
membrana UH030, a excepción del recorte de la membrana UP005 utilizado en 
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los resultados que se muestran en el apartado 6.5.5, que procedió de un nuevo 
folio de membranas y mostró una permeabilidad hidráulica inferior.  
 
La caracterización promedio de las muestras de salmuera residual 
utilizadas durante esta etapa de ensayos, a excepción de las empleadas en los 
ensayos del apartado 6.5.5, se presenta en la Tabla 6.10. Estas muestras 
fueron previamente filtradas con el filtro de 60 µm. Como puede observarse, 
los valores de los parámetros analizados durante estos ensayos se encuentran 
dentro de los rangos obtenidos para todas las muestras analizadas durante la 
presente Tesis Doctoral. No obstante, cabe destacar que los valores de 
conductividad y DQO se encuentran por encima de la media. Sin embargo, la 
concentración de compuestos fenólicos es muy similar, así como la 
concentración de hidroxitirosol y tirosol. El ratio compuestos fenólicos/DQO 
promedio en estas muestras es de 0.065 ± 0.004 mg ty eq/mg O2. 
 
Tabla 6.10. Caracterización promedio de las muestras utilizadas durante los ensayos de 
ultrafiltración a recirculación completa. 
Parámetro Valor promedio Desviación estándar 
pH 4.0 ± 0.2 
Conductividad (mS·cm
-1
) 87.0 ± 11.1 
Color  0.649 ± 0.085 





) 400.9 ± 94.3 
DQO soluble (mg O2·L
-1





) 39766 ± 5842 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tyrosol eq) 1066.4 ± 292.3 
Hidroxitirosol (mg·L
-1
) 472.0 ± 383.1 
Tirosol (mg·L
-1
) 74.3 ± 52.3 
a
SST: Sólidos en suspensión totales 
 
 
El apartado 6.5.5 supone un caso particular dentro de este bloque de 
ensayos, debido a que se utilizaron recortes de membrana provenientes de un 
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nuevo folio con una menor permeabilidad hidráulica y se recibieron nuevas 
muestras con una concentración muy inferior de DQO y de compuestos 
fenólicos. Estas muestras y recortes de membrana son las mismas que se 
emplearon en los ensayos del apartado 6.6, por lo que el apartado 6.5.5 sirve 
de enlace con el apartado 6.6. 
 
 
6.5.1. Estudio de la densidad de flujo de permeado 
 
En la Figura 6.22 y en la Figura 6.23 se muestra la evolución de la 
densidad de flujo de permeado con el tiempo para todas las condiciones de 
operación ensayadas en ambas membranas, UP005 y UH030, respectivamente. 
 
 
Figura 6.22. Evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo para todas 
las condiciones de operación ensayadas a 25 ºC con la membrana UP005 utilizando 





















1 bar; 2.2 m/s
1 bar: 2.9 m/s
2 bar; 2.2 m/s
2 bar; 2.9 m/s
2 bar; 3.7 m/s
3 bar; 2.2 m/s
3 bar; 2.9 m/s
3 bar; 3.7 m/s
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Figura 6.23. Evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo para todas 
las condiciones de operación ensayadas a 25 ºC con la membrana UH030 utilizando 
como alimentación la salmuera de fermentación filtrada. 
 
 
Como se puede observar, la evolución presenta un comportamiento 
similar en todos los casos y en ambas membranas, con una fuerte caída en los 
primeros minutos del ensayo, seguida de una disminución más uniforme y 
gradual hasta alcanzar el estado estacionario.  
 
Esta evolución que se observa es el comportamiento típico que se 
suele producir durante un proceso de UF. En él, la fuerte caída de la densidad 
de flujo de permeado inicial se debe a un fenómeno de ensuciamiento por 
bloqueo de poros y el posterior descenso gradual de la densidad de flujo, que 
es causado por la acumulación de moléculas sobre la superficie de la 
membrana, formando una capa gel (R W Field et al., 1995) (Ho y Zydney, 
2000). 
 
Como cabe esperar, y según se observa en ambas figuras, al aumentar 
la PTM, la caída del flujo de permeado en los primeros minutos resulta mayor 


















1 bar; 2.2 m/s
1 bar; 2.9 m/s
2 bar; 3.7 m/s
3 bar; 3.7 m/s
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mayor PTM permite el paso de más agua a través de la membrana, antes de 
que el fenómeno de polarización por concentración se desarrolle por completo 
(Chen y Kim, 2006). Asimismo, la presencia de compuestos fenólicos en el agua 
residual tiende a causar ensuciamiento por bloqueo de poros en las 
membranas de polietersulfona, debido a su afinidad polar con este tipo de 
material (Cassano et al., 2011). Por tanto, teniendo en cuenta estas 
observaciones, al aumentar la presión parece que se produce un mayor 
ensuciamiento por bloqueo de poros.  
 
Si se comparan ambas membranas, se observa que la densidad de flujo 
de permeado inicial para la membrana UH030 resulta mayor que la de la 
membrana UP005 para las mismas condiciones de operación ensayadas. Esto 
es debido al diferente MWCO de las membranas, siendo mayor para la 
membrana UH030. Sin embargo, la caída de flujo para la membrana UH030 es 
superior a 2 y 3 bares respecto a la membrana UP005, obteniéndose caídas 
similares para 1 bar. Esto indica que, a elevadas PTM, la membrana UH030 
sufre un mayor ensuciamiento por bloqueo de poros. 
 
En la Tabla 6.11 se puede observar el porcentaje de caída de la 
densidad de flujo de permeado a lo largo del ensayo para las distintas 
condiciones de operación ensayadas. 
 
Tabla 6.11. Porcentaje de reducción de la densidad de flujo de permeado con el tiempo 
para los ensayos realizados a recirculación completa con las membranas UP005 y UH030 













 UP005 UH030 UP005 UH030 UP005 UH030 
1 69.02 66.30 68.97 64.42 - - 
2 74.91 - 69.83 - 65.21 80.56 
3 85.38 - 79.98 - 76.40 88.63 
a
VFT: Velocidad de flujo tangencial; 
b
PTM: Presión transmembranal. 
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Como puede comprobarse en esta tabla, se confirma que la caída de la 
densidad de flujo de permeado aumenta significativamente a medida que 
aumenta la PTM aplicada. A medida que aumenta la PTM hay un mayor 
transporte de las moléculas de soluto hacia la superficie de la membrana 
causado por la fuerza impulsora, provocando una mayor disminución en el 
flujo de permeado. Sin embargo, tal y como cabe esperar, la tendencia 
observada a medida que la VFT aumenta es opuesta, es decir, a medida que 
aumenta la VFT la caída de la densidad de flujo permeado disminuye (Tabla 
6.11). Esto es debido a la que la tensión de cizallamiento causada a elevadas 
VFT puede reducir la polarización por concentración y la precipitación del 
soluto, reduciendo, por tanto, el ensuciamiento por formación de torta o capa 
gel (Lin et al., 2005). 
 
Como se puede observar en la Figura 6.24, los valores de la densidad 
de flujo de permeado estacionario alcanzados a las 2.5 horas de comenzar los 
ensayos resultan bajos debido al ensuciamiento que sufren ambas 
membranas. Si se comparan los resultados entre ambas membranas, se 
comprueba que, para las mismas condiciones de operación, el flujo de 
permeado estacionario es superior para la membrana UH030. Esta diferencia 
se aprecia sobre todo a 1 bar, igualándose los valores para PTMs superiores. A 
baja presión, el transporte convectivo de moléculas de soluto hacia la 
superficie de la membrana es menos intenso. Por lo tanto, la polarización por 
concentración y el ensuciamiento son menores y la densidad de flujo de 
permeado más alto se obtiene con la membrana con mayor MWCO. Sin 
embargo, a 2 y 3 bares la densidad de flujo de permeado estacionario resulta 
similar para ambas membranas, lo que indica, nuevamente, un mayor 
ensuciamiento de la membrana UH030. 
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Figura 6.24. Valores de la densidad de flujo de permeado en el estado estacionario 
para ambas membranas, UH030 (□) y UP005 (●) a las diferentes condiciones de 




Asimismo, se observa que para una VFT fija, un aumento de la PTM se 
traduce en un incremento de la densidad de flujo de permeado. Sin embargo, 
se observa que un incremento de la PTM de 2 a 3 bar genera una menor 
diferencia entre los flujos de permeado obtenidos (Figura 6.24). Este hecho 
indica que las condiciones de operación están cerca de la zona de flujo crítico 
(Bacchin et al., 2006) (Field y Pearce, 2011). En esta región, si la PTM aumenta, 
se produce un aumento de la concentración de partículas en la capa límite de 
la membrana que hace que la densidad de flujo de permeado no aumente 
(Miller et al., 2014). La alta concentración de solutos en la salmuera de 
fermentación de aceituna de mesa hace que el fenómeno de concentración 
por polarización sea importante, aumentando la concentración sobre la 
superficie de la membrana y afectando al desarrollo de la capa gel. Por lo 
tanto, el efecto de la PTM y VFT en la polarización por concentración es 
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De igual manera, Figura 6.24, se observa que para una PTM fija, 
conforme aumenta la VFT también aumenta la densidad de flujo de permeado. 
Esto es debido a que, tal y como se explicó anteriormente, el aumento de la 
VFT reduce la deposición de soluto sobre la superficie de la membrana, así 
como el efecto de la polarización por concentración. No obstante, se observa 
que a 1 bar el efecto de la VFT es menor, obteniéndose a esta presión valores 
de flujo de permeado similares independientemente de la VFT. Este hecho 
podría deberse, probablemente, a que, a esa PTM, el efecto de la polarización 
por concentración es muy reducido.  
 
A partir de los resultados de las densidades de flujo de permeado 
obtenidas en el intervalo de VFT y PTM ensayado se puede afirmar que la VFT 
tiene una mayor influencia en la densidad de flujo de permeado que la PTM. 
Además, los mayores valores de densidad de flujo de permeado se obtuvieron 
a 3 bar y 3,7 m·s-1, para ambas membranas, siendo los valores de la densidad 
de flujo de permeado de 37.1 ± 0.2 L·h-1·m-2 para la membrana UH030 y 35.2 ± 
0.1 L·h-1·m-2 para la membrana UP005. 
 
 
6.5.2. Estudio de los protocolos de limpieza de las membranas 
 
A modo de ejemplo, en la Figura 6.25 se muestra el aspecto de la 
membrana UP005 durante el ensayo de UF de la salmuera de fermentación 
previamente filtrada a 60 µm, realizado a 3 bar, 2.2 m·s-1 y 25 ºC. 
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Figura 6.25. Aspecto de la membrana UP005, durante la ultrafiltración a 3 bar, 2.2 m·s
-
1
 y 25 ºC de la salmuera de fermentación previamente filtrada a 60 µm, 
 
 
En la Figura 6.26, se muestra el porcentaje de recuperación de la 
permeabilidad inicial de la membrana para cada protocolo de limpieza y 
membrana ensayados. Como se puede observar, el promedio de recuperación 
de la membrana UP005 tras el protocolo de limpieza PL1_UF fue del 95.5% ± 
2.2%. Sin embargo, se observó que en el periodo de tiempo que transcurría 
entre la finalización de la limpieza y el inicio del siguiente ensayo, la 
permeabilidad hidráulica de la membrana aumentó. Tras este tiempo en 
remojo en agua osmotizada, la recuperación de la permeabilidad hidráulica de 
esta membrana aumentó hasta el 99.2% ± 1.4% (ver Figura 6.26). Tras este 
protocolo de limpieza, las condiciones de operación para las que menor 
recuperación de la permeabilidad hidráulica de esta membrana se obtuvieron 
fueron a 3 bar y 2.2 m·s-1, con un 93.8%. Sin embargo, antes del siguiente 
ensayo la recuperación fue del 97.3%. 
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Figura 6.26. Recuperación promedio de la permeabilidad hidráulica de las membranas 
de ultrafiltración después de los diferentes protocolos de limpieza aplicados (PL1_UF, 
PL2_UF y PL3_UF) tras los ensayos a las diferentes condiciones de operación. 
 
 
En el caso de la membrana UH030, la recuperación de la permeabilidad 
inicial tras el protocolo de limpieza PL1_UF, mostró un valor reducido, inferior 
al 90%. Esto hizo necesario modificar las condiciones de la limpieza química, 
con el objetivo de mejorar la recuperación, aplicando el PL2_UF. Mediante 
este nuevo protocolo se consiguió mejorar la recuperación de la membrana, 
pero hasta valores inferiores al 95% (límite para considerar que la 
recuperación hidráulica de la membrana es óptima). Además, tal y como se 
puede observar en la Figura 6.26, tras realizar el protocolo de limpieza, la 
permeabilidad descendió durante el periodo de tiempo en el que la membrana 
estuvo sumergida en agua hasta el inicio del ensayo siguiente.  
 
Debido a esto, se decidió aumentar nuevamente el tiempo de limpieza 
con los reactivos químicos y la temperatura de las disoluciones a 30 minutos y 
40ºC, respectivamente (protocolo de limpieza PL3_UF). Mediante este nuevo 
protocolo de limpieza, se consiguió alcanzar valores de recuperación de la 
permeabilidad hidráulica superiores al 95%. Sin embargo, tal y como se 
observa en la Figura 6.26, transcurrido un tiempo entre un ensayo y otro, con 
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la membrana sumergida en agua osmotizada, el descenso de la permeabilidad 
hidráulica de la membrana fue notable, observándose que la membrana 
UH030 no llega a recuperar su permeabilidad inicial. 
 
Por todo ello, se puede concluir que el ensuciamiento de la membrana 
UH030 fue más severo y resultó más difícil de eliminar. Por lo tanto, es posible 
que esta membrana sufra un ensuciamiento irreversible mayor que la 
membrana UP005 (Field y Pearce, 2011).  
 
A pesar de que la membrana UH030 es más hidrófila que la UP005, el 
ensuciamiento de esta membrana fue más severo y el protocolo de limpieza 
menos eficaz, lo que puede deberse a varios factores. Por un lado, según se 
extrae de la bibliografía, la rugosidad de la membrana UH030 es mayor que la 
de la membrana UP005 (Luján-Facundo et al., 2015), lo que facilita un 
ensuciamiento más severo en la membrana UH030 y al mismo tiempo dificulta 
la eliminación de las incrustaciones sobre la superficie de la misma (Vatanpour 
et al., 2014). Además, como se ha mencionado anteriormente, los compuestos 
fenólicos tienen un cierto grado de afinidad con las membranas de PES 
(Cassano et al., 2011). Este grado de afinidad resulta mayor cuanto más 
hidrofílica es la membrana, como indican (Ulbricht et al., 2009), pues la 
terminación OH de los compuestos fenólicos favorece la interacción con la 
superficie de la membrana por medio de enlaces de hidrógeno y, por tanto, 
esta interacción puede favorecer el ensuciamiento de la membrana. Asimismo, 
el tamaño de poro de la membrana UH030 es mayor que el de la membrana 
UP005, lo que también puede favorecer el ensuciamiento por bloqueo de 
poros. Este tipo de ensuciamiento es más difícil de eliminar mediante el 
protocolo de limpieza química establecido. Por otro lado, el descenso de la 
permeabilidad hidráulica de la membrana tras un tiempo sumergida en agua 
osmotizada, puede deberse a que las impurezas no se eliminaron 
completamente de la superficie y el interior de los poros de esta membrana, 
tras los protocolos de limpieza, sino que evolucionaron provocando una 
disminución adicional en la permeabilidad. 
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6.5.3. Caracterización de los permeados 
 
En este apartado se muestran los índices de eliminación a la turbidez y 
el color, así como el rechazo a los compuestos fenólicos, la DQO y la 
conductividad obtenidos en los ensayos de UF, para ambas membranas, a las 
diferentes condiciones de operación ensayadas.  
 
En la Tabla 6.12 se recogen los porcentajes de eliminación de la 
turbidez para ambas membranas y a las distintas condiciones de operación 
consideradas. 
 
Tabla 6.12. Porcentajes de eliminación de la turbidez para las membranas de 
ultrafiltración, a recirculación completa y a las distintas condiciones de operación 













 UP005 UH030 UP005 UH030 UP005 UH030 
1 99.7 99.8 99.9 99.8 - - 
2 99.7 - 100.0 - 99.6 99.6 
3 99.4 - 99.3 - 99.3 99.7 
a
VFT: Velocidad de flujo tangencial; 
b
PTM: Presión transmembranal. 
 
 
Como se puede comprobar en la Tabla 6.12, la eliminación de la turbidez 
en las muestras de salmuera residual de fermentación para todas las condiciones 
de operación ensayadas es superior al 99%. Este hecho se debe a que el tamaño 
de poro de las membranas es muy pequeño, impidiendo el paso de las moléculas 
y partículas más grandes y reduciendo significativamente la turbidez de las 
muestras. Mediante estas membranas, la turbidez se ha conseguido reducir a 
valores por debajo de 1.4 NTU. Asimismo, la eliminación de los SST es completa, 
puesto que las partículas que puedan atravesar la membrana no serán retenidas 
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por los filtros de microfibra de vidrio MFV3 (diámetro de poro de 1.2 µm), 
utilizados para determinar la concentración de SST.  
 
Como se puede ver en la Figura 6.27, la muestra de permeado que se 
obtiene tiene un aspecto visual cristalino y transparente, en comparación al 
aspecto que presenta el alimento.  
 
 
Figura 6.27. Aspecto de la muestra de permeado de la ultrafiltración de la salmuera 





En la Tabla 6.13 se recogen los porcentajes de eliminación del color 
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Tabla 6.13. Porcentajes de eliminación del color para las membranas de ultrafiltración, 
a recirculación completa y a las distintas condiciones de operación ensayadas 













 UP005 UH030 UP005 UH030 UP005 UH030 
1 66.4 79.1 67.1 78.9 - - 
2 66.1 - 78.7 - 76.8 81.5 
3 82.8 - 77.7 - 78.8 81.9 
a
VFT: Velocidad de flujo tangencial; 
b
PTM: Presión transmembranal. 
 
 
Como se puede apreciar también en la Tabla 6.13, el permeado que se 
obtiene posee todavía color, un cierto tono amarillento, a pesar de haberse 
reducido éste entre un 66-83% aproximadamente, dependiendo de la 
membrana y las condiciones de operación. Según se observa en la Tabla 6.13, 
la reducción de color fue ligeramente superior para la membrana UH030. Para 
esta membrana la eliminación de color fue muy similar para las diferentes 
condiciones de operación consideradas, en torno al 80%. No obstante, para la 
membrana UP005, se observa que la eliminación de color sí se ve influenciada 
por las condiciones de operación, aumentando dicha eliminación en la zona de 
flujo crítico (2 y 3 bar), probablemente debido al mayor ensuciamiento. En 
dichas condiciones se obtiene una eliminación de color similar para ambas 
membranas.  
 
A pesar de que la membrana UH030 tiene un mayor MWCO, su 
rechazo a los compuestos que colorean la muestra es ligeramente superior. 
Esto puede deberse, como se ha comentado anteriormente, a que esta 
membrana sufre un mayor grado de ensuciamiento, que puede contribuir al 
rechazo de esos compuestos.  
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En la Tabla 6.14 se recogen los porcentajes de rechazo a la 
conductividad para ambas membranas y a las distintas condiciones de 
operación ensayadas. 
 
Tabla 6.14. Porcentajes de eliminación de la conductividad para las membranas de 
ultrafiltrafiltración, a recirculación completa y a las distintas condiciones de operación 













 UP005 UH030 UP005 UH030 UP005 UH030 
1 7.01 0.0 3.09 0.0 - - 
2 6.59 - 5.63 - 11.46 3.2 
3 8.05 - 17.33 - 33.7 0.0 
a
VFT: Velocidad de flujo tangencial; 
b
PTM: Presión transmembranal. 
 
 
Como se ha comentado en la introducción apartado 4.1.3.2 y en la 
caracterización de las aguas residuales de fermentación (Tabla 6.1), estas 
tienen una elevada conductividad, conferida principalmente por su elevado 
contenido en sales monovalentes de NaCl (60 – 90 g·L-1). Las membranas de UF 
no suelen tener un gran rechazo a este tipo de sales, debido a su bajo peso 
molecular. Como se puede observar en la Tabla 6.14, ambas membranas 
mostraron una baja eliminación de sales, resultando prácticamente nula para 
la membrana UH030 en todas las condiciones de operación ensayadas. La 
diferencia entre el rechazo para ambas membranas se debe principalmente a 
su diferente MWCO, rechazando más sales cuanto menor es este parámetro. 
 
En el caso de la membrana UP005, se observa que la eliminación de 
sales aumenta conforme aumenta la PTM aplicada y conforme aumenta 
también la VFT aplicada. Esto se debe a que el aumento de estas variables 
puede favorecer el paso de agua frente al paso de sales. Al aumentar la presión 
tanto el flujo de sales como el de permeado aumentan por el transporte 
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convectivo hacia la membrana; asimismo, al aumentar la velocidad se reduce 
la concentración de sales en la capa limite, disminuyendo su permeación a 
través de la membrana. Como se puede apreciar en la Tabla 6.14, el mayor 
rechazo a las sales se obtuvo a 3 bar y 3,7 m·s-1 (33,7%). 
 
En la Tabla 6.15 se recogen los porcentajes de rechazo de la DQO para 
ambas membranas y a las distintas condiciones de operación ensayadas. 
 
Tabla 6.15. Porcentajes de rechazo a la DQO para las membranas de ultrafiltración, a 
recirculación completa y a las distintas condiciones de operación ensayadas utilizando 













 UP005 UH030 UP005 UH030 UP005 UH030 
1 9.4 3.2 16.0 0.7 - - 
2 11.8 - 18.9 - 34.0 6.6 
3 50.0 - 31.6 - 13.5 21.5 
a
VFT: Velocidad de flujo tangencial; 
b
PTM: Presión transmembranal. 
 
 
En la Tabla 6.15 se aprecia que el rechazo a la DQO resulta superior 
para la membrana UP005, debido principalmente a su menor MWCO. Como se 
puede observar, para ambas membranas el rechazo a la DQO depende de la 
VFT y de la PTM. 
 
Para la membrana UP005, a 1 y 2 bar el rechazo a la DQO aumenta al 
incrementar la VFT, debido a la disminución de la concentración de solutos 
sobre la superficie de la membrana. Sin embargo, a 3 bar, presión a la que se 
ha alcanzado el flujo limite, el comportamiento es opuesto al esperado. A esta 
PTM, el ensuciamiento en la membrana es intenso, como ya se ha comentado, 
pudiendo presentar la capa de ensuciamiento una resistencia adicional al paso 
de solutos. Además, como se observa en la Figura 6.24, el flujo de permeado es 
  6. Resultados 
231 
menor a bajas VFT. Por tanto, el mayor ensuciamiento observado a 3 bar y 
2.2 m·s-1 puede ser la razón del alto rechazo a la DQO observado en estas 
condiciones de operación.  
 
Además, a esta PTM de 3 bar, se observa que al aumentar la VFT, la 
capa de ensuciamiento es parcialmente eliminada, causando un menor rechazo 
a la DQO, pasando del 50% conseguido a 2.2 m·s-1 a un 13.5% a 3.7 m·s-1. Como 
se aprecia en la Tabla 6.15, el rechazo a la DQO aumenta al aumentar la PTM, 
excepto a 3.7 m·s-1. Este incremento puede ser atribuido a la compactación 
que sufre la capa de ensuciamiento sobre la superficie de la membrana al 
aumentar la presión.  
 
En cuanto a la membrana UH030, se puede observar que el rechazo a 
la DQO a 1 y 2 bar fue muy bajo, obteniéndose la mayor eliminación de DQO 
en la zona donde se ha alcanzado el flujo límite, debido, principalmente, al 
severo ensuciamiento que sufre esta membrana a esas condiciones de 
operación. 
 
En la Tabla 6.16 se recogen los porcentajes de rechazo a los 
compuestos fenólicos para ambas membranas y a las distintas condiciones de 
operación ensayadas. 
 
Tabla 6.16. Porcentajes de rechazo a los compuestos fenólicos totales para las 
membranas de ultrafiltración, a recirculación completa y a las distintas condiciones de 













 UP005 UH030 UP005 UH030 UP005 UH030 
1 11.7 0.2 2.8 0.0 - - 
2 -0.8 - -1.7 - 17.9 1.8 
3 21.9 - 44.0 - 34.5 24.5 
a
VFT: Velocidad de flujo tangencial; 
b
PTM: Presión transmembranal. 
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En la Tabla 6.16 se puede observar que a las PTM y VFT más bajas 
ensayadas, el rechazo a dichos compuestos resulta bajo, debido posiblemente 
al bajo peso molecular de estos compuestos, al igual que ocurrió con el 
rechazo de sales. Sin embargo, se observa que el rechazo aumenta para las 
PTM y VFT ensayadas más altas. Según se extrae de dicha tabla, se comprueba 
que el rechazo a los compuestos fenólicos resulta ligeramente superior para la 
membrana UP005, debido a su menor MWCO. El mayor rechazo a los 
compuestos fenólicos se observa, para ambas membranas, a 3 bar. 
 
Por tanto, del estudio de la caracterización de los permeados a las 
condiciones de operación estudiadas, se observa que se consigue una alta 
eliminación de la turbidez con una reducción considerable del color de las 
muestras, superior al 66% para ambas membranas. Sin embargo, debido al 
MWCO de las membranas, su rechazo a sales monovalentes (Cl- y Na+) es bajo, 
sobre todo a reducidas VFT. Por otro lado, para la membrana UP005, se 
observa que al trabajar a elevada PTM y baja VFT, se favorece el 
ensuciamiento de la membrana, pero se vuelve más selectiva, pues aumenta 
mucho más el rechazo a la DQO que a los compuestos fenólicos. El diferente 
rechazo existente para la DQO y los compuestos fenólicos hace que varíe el 
ratio compuestos fenólicos/DQO. En la Figura 6.28 y en la Figura 6.29, se 
muestra este ratio, para las membranas UP005 y UH030, respectivamente, a 
las diferentes condiciones de operación ensayadas. Como se puede observar, 
el mayor valor de ratio se consigue a 3 bar y 2.2 m·s-1 (0.105 mg ty eq/mg O2), 
donde el rechazo a la DQO resultó mayor, consiguiéndose, por tanto, un 
enriquecimiento en el permeado de compuestos fenólicos. 
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Figura 6.28. Ratio compuestos fenólicos/DQO en la corriente de permeado para la 
membrana UP005, a recirculación completa y a las distintas condiciones de operación 




Figura 6.29. Ratio compuestos fenólicos/DQO en la corriente de permeado para la 
membrana UH030, a recirculación completa y a las distintas condiciones de operación 
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Teniendo en cuenta que el objetivo del proceso de UF es conseguir un 
permeado con bajos valores de turbidez y un bajo rechazo a los compuestos 
fenólicos, se puede decir que este objetivo se ha conseguido en todas las 
condiciones de operación ensayadas. Sin embargo, en vista a los resultados 
obtenidos, se puede añadir a dicho objetivo el conseguir también una 
corriente con bajos valores de color y DQO disuelta.  
 
Por tanto, considerando que para ambas membranas los flujos de 
permeado obtenidos resultan similares, debido a que la membrana UH030 
sufre mayores problemas de ensuciamiento; y que, además, mediante los 
protocolos de limpieza química no se consigue recuperar totalmente su 
permeabilidad inicial, se concluye que, desde estos puntos de vista, la 
membrana UP005 muestra mejores resultados. Además, con esta membrana y 
trabajando a las condiciones de operación de 3 bar y 2.2 m·s-1, se consigue una 
elevada eliminación de color y un alto rechazo a la DQO, con un menor rechazo 
a los compuestos fenólicos, lo que logra el mejor ratio compuestos 
fenólicos/DQO en la corriente de permeado. 
 
En la Tabla 6.17 se muestra la caracterización de la corriente de 
permeado obtenida cuando la salmuera residual del proceso de 
fermentación de aceitunas de mesa es tratada mediante un proceso de UF 
con un recorte de membrana UP005 en las condiciones óptimas de operación 
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Tabla 6.17. Caracterización de la corriente de permeado obtenida cuando la salmuera 
residual es tratada mediante un proceso de ultrafiltración a recirculación completa con 
la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC. 
Parámetro Valor promedio Desviación estándar 
pH 4.1 ± 0.1 
Conductividad (mS·cm
-1
) 67.5 ± 0.3 
Color  0.098 ± 0.004 





) 0.00 ± 0.000 
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 7071.6 ± 59.9 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) 744.9 ± 17.9 
Hidroxitirosol (mg·L
-1
) 442.2 ± 6.1 
Tirosol (mg·L
-1
) 66.3 ± 1.0 
a
SST: Sólidos en suspensión totales. 
 
 
Como se puede observar en dicha tabla, el tratamiento mediante UF, 
apenas afecta al pH del agua residual, consiguiéndose, además, una 
conductividad ligeramente inferior. Además, los SST se han eliminado y la 
turbidez y el color de las muestras se han reducido notablemente, como se 
aprecia en la Figura 6.30.  
 
 
Figura 6.30. Aspecto de la muestra de salmuera residual (A) y del permeado del 
proceso de ultrafiltración con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC (B). 
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Asimismo, como se ha comentado anteriormente, la DQO se ha reducido 
alrededor de un 50%, con una pérdida de compuestos fenólicos aproximada de 
un 22%. Esto produjo un aumento en el ratio compuestos fenólicos/DQO hasta 
un valor de 0.105 mg ty eq/mg O2. El aporte calculado de DQO por parte de los 
compuestos fenólicos en la corriente de permeado, de acuerdo a lo comentado 
en el apartado 6.1, es aproximadamente de 1639 mg O2·L
-1, siendo alrededor de 
un 23 % de la DQO total. 
 
La concentración final de compuestos fenólicos en la corriente de 
permeado resulta elevada (744.9 ± 17.9 mg·L-1 Tirosol eq), con una 
concentración bastante importante de hidroxitirosol y tirosol. En estas 
condiciones de operación, el rechazo a estos dos compuestos fue de un 20.0% y 
de un 19.3%, respectivamente. En la Figura 6.31 se muestra el perfil fenólico de 
la muestra de permeado obtenida con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s-1 y 
25ºC. Comparando este perfil fenólico con el de la alimentación, Figura 6.2, se 
observa que es bastante similar, con una presencia importante de hidroxitirosol 
y tirosol.  
 
 
Figura 6.31. Perfil fenólico del permeado de la salmuera residual obtenido con la 
membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
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6.5.4. Modelización de la densidad de flujo de permeado 
 
En este apartado, la variación experimental de la densidad de flujo de 
permeado con el tiempo para la membrana UP005 se ha ajustado a los 
modelos matemáticos siguientes: modelos de Hermia adaptados a flujo 
tangencial, modelo Combinado y modelo de Resistencias en Serie, los cuales 
han sido descritos en el apartado 4.4. Finalmente, se ha empleado el modelo 
de Mondal y De para validar los parámetros del modelo de Resistencias en 
Serie. 
 
En la Tabla 6.18 se puede observar la precisión del ajuste de los 
modelos matemáticos semi-empiricos de Hermia, la cual ha sido evaluada en 
función del coeficiente de regresión (R2) y de la desviación estándar (DS).  
 
Tabla 6.18. Precisión del ajuste de los distintos modelos de Hermia para la membrana 
UP005, a recirculación completa y a las distintas condiciones de operación ensayadas. 
a
PTM: Presión transmembranal; 
b
VFT: Velocidad de flujo tangencial; 
c
































2.2 M2 314.3 0.401 0.122 0.703 0.084 0.896 0.051 
2.9 M1 367.5 0.525 0.108 0.760 0.076 0.908 0.050 
2 
2.2 M2 314.3 0.643 0.110 0.835 0.076 0.960 0.040 
2.9 M2 314.3 0.527 0.103 0.747 0.076 0.893 0.050 
2.9 M4 183.4 0.590 0.092 0.743 0.073 0.883 0.051 
3.7 M3 185.9 0.494 0.109 0.676 0.088 0.852 0.062 
3.7 M4 183.4 0.603 0.078 0.739 0.064 0.862 0.048 
3 
2.2 M3 185.9 0.713 0.140 0.889 0.094 0.986 0.038 
2.2 M1 367.5 0.186 0.187 0.376 0.168 0.665 0.122 
2.9 M3 185.9 0.670 0.120 0.836 0.089 0.961 0.048 
3.7 M3 185.9 0.626 0.105 0.783 0.082 0.919 0.053 
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Como se puede apreciar, el coeficiente de regresión para cada uno de 
los modelos de Hermia, fue inferior a 0.95 para la mayoría de los ensayos. El 
mejor ajuste se consiguió para el modelo que predice un ensuciamiento por 
formación de torta, seguido por el modelo que predice un ensuciamiento por 
bloqueo intermedio de poros, lo que también se puede apreciar en la Figura 
6.32. Además, cabe comentar que el modelo de Hermia de bloqueo estándar 
de poros adaptado al flujo tangencial no se ajustó de ningún modo a los 
resultados experimentales, por lo que no está incluido en la Tabla 6.18 ni en la 
Figura 6.32. Como se ha explicado, este tipo de ensuciamiento considera que 
las moléculas de soluto son más pequeñas que el tamaño de poro de la 
membrana, pudiendo penetrar en la estructura microporosa de la membrana. 
Por lo tanto, se puede concluir que el bloqueo interno de los poros no fue 
significativo. En base a estos resultados se decidió considerar un modelo 
combinado basado en los modelos de Hermia de ensuciamiento por formación 




Figura 6.32. Ajuste de los distintos modelos de Hermia considerados, a los resultados 
experimentales obtenidos con la membrana UP005, operando a una TMP de 3 bar, una 
CFV de 2.2 m·s
-1
 y a una temperatura de 25ºC, a recirculación completa, para la 

























Formación de torta (n=0)
Bloqueo intermedio de poros (n=1)
Bloqueo completo de poros (n=2)
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Como se puede observar en la Tabla 6.19, el modelo Combinado y el 
modelo de Resistencias en Serie se ajustan mejor a los resultados 
experimentales que los modelos individuales de Hermia adaptados al flujo 
tangencial. Comparando estos dos modelos, se tiene que a 2 y 3 bar el ajuste 
para ambos modelos es muy similar.  
 
Tabla 6.19. Precisión del ajuste del modelo Combinado y del modelo de Resistencias 
en Serie para la membrana UP005, a recirculación completa y a las distintas 



























2.2 M2 314.3 0.894 0.059 0.969 0.034 
2.9 M1 367.5 0.850 0.068 0.953 0.040 
2 
2.2 M2 314.3 0.990 0.022 0.989 0.023 
2.9 M2 314.3 0.984 0.022 0.985 0.022 
2.9 M4 183.4 0.990 0.017 0.988 0.018 
3.7 M3 185.9 0.992 0.016 0.986 0.020 
3.7 M4 183.4 0.984 0.017 0.980 0.019 
3 
2.2 M3 185.9 0.995 0.023 0.996 0.023 
2.2 M1 367.5 0.984 0.034 0.984 0.030 
2.9 M3 185.9 0.996 0.017 0.994 0.020 
3.7 M3 185.9 0.994 0.015 0.992 0.016 
a
PTM: Presión transmembranal; 
b
VFT: Velocidad de flujo tangencial; 
c
DS: desviación estándar. 
 
 
Esto también se corrobora gráficamente en la Figura 6.33. Sin 
embargo, el modelo de Resistencias en Serie se ajusta mejor a los resultados 
experimentales a 1 bar que el modelo Combinado.  
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Figura 6.33. Ajuste del modelo Combinado y del modelo de Resistencias en Serie, a los 
resultados experimentales obtenidos con la membrana UP005, operando a una TMP 
de 3 bar, una CFV de 2.2 m·s
-1
 y a una temperatura de 25ºC, a recirculación completa, 
para la muestra M3 de la Tabla 6.18. 
 
 
En las siguientes figuras: Figura 6.34, Figura 6.35 y Figura 6.36, se 
muestra el ajuste del modelo de Resistencias en Serie a los resultados 
experimentales para cada una de las condiciones de operación ensayadas. Este 
modelo presenta, con respecto a los datos experimentales, un ajuste superior 
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Figura 6.34. Ajuste del modelo de Resistencias en Serie a los resultados 
experimentales obtenidos con la membrana UP005 para una PTM de 1 bar y las 




Figura 6.35. Ajuste del modelo de Resistencias en Serie a los resultados 
experimentales obtenidos con la membrana UP005 para una PTM de 2 bar y las 




















VFT = 2.2 m/s (Muestra M2)
VFT = 2.9 m/s (Muestra M1)






















VFT = 2.2 m/s (Muestra M2)
VFT = 2.9 m/s (Muestra M4)
VFT = 3.7 m/s (Muestra M3)
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Figura 6.36. Ajuste del modelo de Resistencias en Serie a los resultados 
experimentales obtenidos con la membrana UP005 para una PTM de 3 bar y las 
distintas VFT consideradas para la muestra M3 de Tabla 6.18. 
 
 
El descenso inicial de la densidad de flujo de permeado se debe al 
fenómeno de bloqueo de poros. Además, si se observa el efecto de la PTM en 
la densidad de flujo de permeado, se aprecia que un aumento de esta provoca 
un descenso más brusco durante los primeros minutos del ensayo. Diversos 
autores apuntan a que la evolución del flujo de permeado con el tiempo se 
puede dividir en dos etapas, una primera etapa en la cual el rápido descenso 
de la densidad de flujo de permeado se ve afectada por el bloqueo de poros y 
los fenómenos de adsorción, y una segunda etapa en la cual se produce un 
descenso del flujo de permeado más gradual, hasta alcanzar un estado 
estacionario, causado por la formación y crecimiento una torta sobre la 
superficie de la membrana (Ho y Zydney, 2000); (De la Casa et al., 2008); 
(Mondal y De, 2010). 
 
Según el modelo de resistencias en serie desarrollado, estos dos tipos 
























VFT = 2.2 m/s (Muestra M3)
VFT = 2.9 m/s (Muestra M3)
VFT = 3.7 m/s (Muestra M3)
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está relacionado con los mecanismos de bloqueo de poros, adsorción y 
concentración por polarización y Rcf´ está relacionado con la formación de 
torta. 
 
En la Figura 6.37 se representa, a modo de ejemplo, la evolución con el 
tiempo de las resistencias del modelo de Resistencias en Serie a 3 bar y 2.2 
m·s-1, determinadas de acuerdo con las ecuaciones 4.19, 4.20 y 4.21. Se puede 
observar una variación de la resistencia debida a los fenómenos de absorción y 
concentración por polarización y de la resistencia debida a los fenómenos 
formación de torta con el tiempo y, por tanto, también de la resistencia total. 
Esta tendencia se cumple en todos los ensayos realizados con las diferentes 
muestras y en las distintas condiciones de operación ensayadas. También se 
muestra la resistencia intrínseca de la membrana, la cual es una característica 
de la misma y no cambia con el paso del tiempo. 
 
 
Figura 6.37. Evolución de las resistencias con el tiempo para la membrana UP005 al 
ultrafiltrar salmuera residual a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25 ºC. Rt: Resistencia hidráulica total; 
Rcf: resistencia debida a la formación de torta; Ra: resistencia debida a la adsorción y el 
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Cabe comentar que la resistencia Ra aumenta rápidamente en los 
primeros minutos del ensayo alcanzando un valor estacionario. Sin embargo, la 
resistencia Rcf tiene un aumento más gradual con el tiempo y tarda más en 
alcanzar un valor estacionario. Por tanto, inicialmente predomina el 
ensuciamiento debido a absorción por bloqueo de poros y concentración por 
polarización. Sin embargo, conforme avanza el ensayo, el ensuciamiento por 
formación de torta adquiere una mayor importancia, superando al anterior y 
teniendo una mayor influencia sobre la resistencia total una vez alcanzado el 
estado estacionario. Este comportamiento fue observado en todos los ensayos 
realizados con la membrana UP005, a las diferentes condiciones de operación 
ensayadas a recirculación completa.  
 
La Tabla 6.20 recoge los valores de los parámetros Ra´ y Rcf´ en el 
estado estacionario para todas las condiciones de operación consideradas. Se 
puede observar que, en todos los ensayos realizados, los valores de Rcf´ son 
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Tabla 6.20. Valores de los parámetros Ra´ y Rcf´ del modelo de Resistencias en Serie 
para las diferentes condiciones de operación ensayadas con la membrana UP005 y 
































2.2 M2 314.3 0.661 1.730 
2.9 M1 367.5 0.669 1.557 
2 
2.2 M2 314.3 1.062 1.841 
2.9 M2 314.3 1.249 1.454 
2.9 M4 183.4 0.733 1.012 
3.7 M3 185.9 0.818 0.867 
3.7 M4 183.4 0.657 0.804 
3 
2.2 M3 185.9 1.614 2.759 
2.2 M1 367.5 2.279 2.739 
2.9 M3 185.9 1.259 1.975 
3.7 M3 185.9 1.102 1.447 
a
PTM: Presión transmembranal; 
b
VFT: Velocidad de flujo tangencial; 
c
 Ra´: parámetro relacionado 
con los mecanismos de bloqueo de poros, adsorción y concentración por polarización; 
d
 Rcf´: 
parámetro relacionado con la formación de torta. 
 
 
Como se observa en la Tabla 6.20, conforme aumenta la PTM los 
valores de Ra´ también aumentan, debido al brusco descenso de la densidad de 
flujo de permeado al inicio del ensayo, descenso que es más acusado conforme 
aumenta la PTM. Esta tendencia se observa claramente en la tabla en el rango 
de PTM estudiado, para cada una de las VFT ensayadas, independientemente 
de la muestra ultrafiltrada en cada caso. Además, para una misma muestra, se 
observa que Ra´ disminuye conforme aumenta la VFT. Asimismo, si se 
comparan diferentes muestras a las mismas condiciones de operación, se 
observa que el parámetro Ra´ aumenta al aumentar la turbidez de las 
muestras. 
 
Si se tiene en cuenta el efecto de la formación de torta, se puede 
observar que Rcf´ disminuye conforme aumenta la VFT, para todas las PTMs 
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ensayadas. Este comportamiento se debe a que la fuerza cortante aumenta al 
aumentar la VFT, reduciendo la capa de torta formada sobre la superficie de la 
membrana. Asimismo, si se fija la VFT, se observa que, para una misma 
muestra, un aumento de la PTM provoca un aumento en el parámetro Rcf´. Sin 
embargo, si se tiene en consideración que no todas las muestras tienen la 
misma cantidad de SS, se observa que un aumento en la turbidez de las 
muestras, para la misma VFT, genera un aumento de Rcf´. Por tanto, en 
términos generales, se puede observar que, para las mismas condiciones de 
operación, un aumento de la turbidez provoca un aumento de Rcf´. No 
obstante, en las condiciones de operación que más favorecen el ensuciamiento 
de las membranas (menores VFT y más altas PTM ensayadas), el efecto de la 
turbidez pierde fuerza, obteniéndose valores de Rcf´ similares 
independientemente de las características de la muestra ensayada. 
 
 
6.5.4.1. Validación del modelo de Resistencias en Serie  
 
Finalmente, para validar los parámetros obtenidos en el modelo de 
Resistencias en serie propuesto (Ra´ y Rcf´), se ha usado el modelo de Mondal y 
De descrito en el apartado 4.4.4, el cual es un modelo combinado de 
resistencias ampliamente reconocido (Mondal y De, 2010). Para ello, se han 
seguido los pasos indicados en el apartado de metodología experimental, y se 
ha estudiado el ajuste de los datos experimentales al modelo de Mondal y De 
utilizando, en las ecuaciones características de ese modelo, el valor del 
parámetro Rcf´ obtenido para el modelo de resistencias en serie. Se ha 
comparado, también, en términos de R2 y DS, la precisión del ajuste del 
modelo de Mondal y De a los resultados experimentales con la precisión del 
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Tabla 6.21. Precisión del ajuste del modelo de Mondal y De a los resultados 
experimentales obtenidos con la membrana UP005, considerando los parámetros del 
modelo de Resistencias en Serie: valores de R
2














Mondal y De vs 
resultados 
experimentales 











2.2 M2 314.3 0.966 0.034 0.997 0.006 
2.9 M1 367.5 0.912 0.050 0.957 0.033 
2 
2.2 M2 314.3 0.976 0.029 0.991 0.015 
2.9 M2 314.3 0.978 0.024 0.993 0.010 
2.9 M4 183.4 0.976 0.022 0.993 0.009 
3.7 M3 185.9 0.965 0.031 0.985 0.020 
3.7 M4 183.4 0.963 0.023 0.992 0.010 
3 
2.2 M3 185.9 0.979 0.040 0.987 0.030 
2.2 M1 367.5 0.974 0.036 0.993 0.016 
2.9 M3 185.9 0.981 0.026 0.993 0.013 
3.7 M3 185.9 0.975 0.025 0.989 0.015 
a
PTM: Presión transmembranal; 
b
VFT: Velocidad de flujo tangencial; 
c
DS: desviación estándar. 
 
 
Como se puede observar en la Tabla 6.21, cuando las predicciones del 
modelo de Modal y De se comparan con los valores experimentales, el valor de 
R2 obtenido es superior a 0.95, excepto en uno de los casos (1 bar y 2.9 m·s-1). 
Por otro lado, el valor de la DS es inferior al 4%. Si se consideran los valores de la 
densidad de flujo de permeado predichos por el modelo de resistencias en serie 
y se comparan con los predichos por modelo de Modal, se observa que el grado 
de ajuste entre ambos resultados es superior al 95 % con una DS muy baja (entre 
0.006 y 0.033). Esto indica que los dos modelos predicen valores de densidad de 
flujo de permeado similares y, que, por lo tanto, el valor de Rcf´ resulta 
equivalente en ambos modelos. Como se puede apreciar en la Figura 6.38, el 
descenso de la densidad de flujo de permeado que predicen ambos modelos 
presenta una evolución muy similar. Sin embargo, se observa que la densidad de 
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flujo de permeado predicha por el modelo de resistencias en serie se asemeja 
más a los valores experimentales que la predicha por el modelo de Mondal y De. 
 
 
Figura 6.38. Comparación entre la evolución de la densidad de flujo de permeado con el 
tiempo para la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC, con la densidad de flujo de 
permeado predicha por el modelo de Resistencias en Serie y con la densidad de flujo de 
permeado predicha por el modelo de Mondal y De para la muestra M3 de la Tabla 6.18. 
 
 
6.5.5. Estudio de la variación de la composición de la 
alimentación 
 
Como se ha comentado, en este ensayo se utilizó un nuevo recorte de 
la membrana UP005, el cual procedió de una hoja diferente a los recortes 
empleados en los apartados 6.5.1, 6.5.2, 6.5.3 y 6.5.4. En este caso, la 
caracterización de dicho recorte dio una permeabilidad hidráulica con agua 
osmotizada a 25 ºC de 27.09 L·h-1·m-2·bar-1. Comparando este valor con el 
obtenido para las membranas utilizadas en los apartados anteriores, se 





















J experimental (Muestra M3; 3 bar; 2.2 m/s) 
Modelo de Resistencias en Serie
Modelo de Mondal y De
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Además, las muestras utilizadas durante estos ensayos poseían una 
concentración de SST y una turbidez muy similar a la de las muestras 
correspondientes a los apartados 6.5.1, 6.5.2, 6.5.3 y 6.5.4. Sin embargo, la 
concentración de DQO disuelta y de compuestos fenólicos totales fue 
significativamente inferior (Tabla 6.22). Por tanto, este estudio también 
permitió analizar cómo afecta la variación de estos parámetros a la membrana 
y a su índice de rechazo. No obstante, el ratio compuestos fenólicos/DQO 
(0.061 mg ty eq/mg O2) resultó dentro del mismo intervalo de valores que el 
de las muestras del bloque de ensayos anteriores. 
 
Tabla 6.22. Caracterización promedio de la salmuera residual utilizada durante el 
estudio de la variación de la composición de la alimentación en los ensayos de 
ultrafiltración a recirculación completa. 
Parámetro Valor promedio Desviación estándar 
pH 4.4 ± 0.1 
Conductividad (mS·cm
-1
) 65.6 ± 0.4 
Color 0.430 ± 0.008 





) 456.0 ± 40.6  
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 9447.8 ± 33.7 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tyrosol eq) 572.6 ± 18.3 
a
SST: Sólidos en suspensión totales. 
 
 
Por todo ello, este ensayo representa un caso particular del apartado 6.5. 
Se decidió estudiar el comportamiento de la densidad de flujo de permeado y 
el rechazo a la DQO y a los compuestos fenólicos, en las condiciones de VFT y 
de PTM seleccionadas, con el fin de poder comparar los resultados con los 
obtenidos en los ensayos de UF con concentración de la alimentación, en los 
que se empleó recortes de membrana y alimentaciones similares a los de este 
apartado. 
 
La Figura 6.39 muestra la evolución de la densidad de flujo de 
permeado con el tiempo, a 3 bar y 2.2 m·s-1, para estos nuevos recortes de 
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membranas, con alimentaciones con una menor concentración de compuestos 
fenólicos y DQO y con recirculación del permeado al tanque de alimentación. 
Como se observa en dicha figura, la evolución de la densidad de flujo de 
permeado con el tiempo es similar a la que se muestra en la Figura 6.22 para 
un recorte de membrana diferente, a las mismas condiciones de PTM y VFT, a 
pesar de las diferencias entre la permeabilidad hidráulica de ambos recortes. 
Se aprecia, también, una caída brusca de la densidad de flujo de permeado, 




Figura 6.39. Evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo a 
recirculación completa, a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25 ºC, con un recorte de la membrana 






 utilizando como 
alimentación la salmuera residual mostrada en la Tabla 6.22. 
 
 
Sin embargo, cabe destacar que, en este caso, la densidad de flujo de 
permeado en el estado estacionario (19.96 L·h-1·m-2) es ligeramente inferior a 
la alcanzada en las mismas condiciones con los recortes correspondientes al 
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que estos nuevos recortes tienen una menor permeabilidad hidráulica. No 
obstante, si se tiene en cuenta que las permeabilidades hidráulicas de estos 
dos tipos de recortes diferían en aproximadamente un 45%, las diferencias 
entre las densidades de flujo de permeado estacionario alcanzadas no resultan 
tan acusadas. 
 
Si se atiende a los porcentajes de rechazo obtenidos durante este 
ensayo Tabla 6.23, comparando con los resultados que se muestran en la 
Tabla 6.15, se observa que, al haber disminuido las concentraciones iniciales 
de compuestos fenólicos y DQO, los rechazos en el estado estacionario también 
disminuyen, probablemente debido al menor ensuciamiento de la membrana. 
Además, se empleó un recorte de membrana diferente, lo que también puede 
afectar a los valores de los rechazos. El rechazo a la DQO disminuye de un 50.0% 
a un 35.7%, mientras que el rechazo a los compuestos fenólicos disminuye de un 
21.9% a un 12.8%. Estas variaciones en los rechazos dan como resultado un ratio 
compuestos fenólicos/DQO de 0.082 mg ty eq/mg O2 en la corriente de 
permeado obtenida. Por tanto, este ratio aumentó con respecto a la 
alimentación en un 36%, aunque el ratio es inferior al alcanzado en el apartado 
6.5.3 para las mismas condiciones de operación (0.105 mg ty eq/mg O2). 
Respecto a la concentración final de DQO en el permeado una vez alcanzado el 
estado estacionario, en torno a 6100 mg O2·L
-1, ésta es inferior a la obtenida en 
el apartado 6.5.3 (Tabla 6.17) con otro recorte de membrana y otra 
alimentación, la cual era de 7071.6 ± 59.9 mg O2·L
-1. 
 
Tabla 6.23. Porcentajes de rechazo a la DQO y compuestos fenólicos totales obtenidos 
a recirculación completa a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25 ºC, con un recorte de la membrana 






 utilizando como 
alimentación la salmuera residual mostrada en la Tabla 6.22. 
Parámetro Rechazo (%) 
DQO 35.7 
Compuestos fenólicos 12.8 
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6.6. Ensayos de UF con concentración de la alimentación 
empleando como alimentación la salmuera de fermentación 
 
 
6.6.1. Estudio de la densidad de flujo de permeado al variar el 
volumen de muestra 
 
Una vez seleccionada la membrana de UF (UP005), y las condiciones de 
operación óptimas (3 bar y 2.2 m·s-1), se procedió a estudiar cómo influye el 
factor de reducción de volumen en la evolución de la densidad de flujo de 
permeado con el tiempo y en la evolución de la concentración de compuestos 
fenólicos totales y DQO en las corrientes de permeado y de rechazo, conforme 
se concentra la alimentación. Además, en estos ensayos se varió el volumen de 
alimentación a tratar por superficie de membrana, para ver su influencia, 
también, en los parámetros mencionados.  
 
Este bloque de ensayos se realizó con recortes de la membrana 
UP005 cuya permeabilidad hidráulica con agua osmotizada a 25 ºC (25.98 ± 
2.9 L·h-1·m-2·bar-1), es similar al recorte de membrana empleado en el 
apartado 6.5.5. Por tanto, los resultados obtenidos se compararan con los de 
dicho apartado, en el que las condiciones de operación consideradas son las 
mismas, pero manteniendo la concentración de la alimentación constante. 
 
En la Tabla 6.24 se muestra la caracterización promedio de la 
alimentación utilizada durante el estudio de la densidad de flujo de permeado 
al variar el volumen de muestra. Como se puede observar, estas muestras 
poseían una concentración de SST y una turbidez muy similar a la de las 
muestras correspondientes a los apartados 6.5.1, 6.5.2, 6.5.3 y 6.5.4, sin 
embargo, la concentración de DQO disuelta y de compuestos fenólicos totales 
fue significativamente inferior. Las características de estas muestras son muy 
similares a las de las muestras mostradas en la Tabla 6.22. 
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Tabla 6.24. Caracterización promedio de las salmueras residuales utilizadas en el 
estudio de la variación del volumen de muestra en los ensayos de ultrafiltración con 
concentración de la alimentación. 
Parámetro Valor promedio Desviación estándar 
pH 4.5 ± 0.2 
Conductividad (mS·cm
-1
) 64.7 ± 7.5 
Color 0.469 ± 0.040 





) 395.1 ± 111.3 
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 9149 ± 523 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tyrosol eq) 585.7 ± 88.8 
Hidroxitirosol (mg·L
-1
) 475.7 ± 188.3 
Tirosol (mg·L
-1
) 67.3 ± 20.4 
a
SST: Sólidos en suspensión totales. 
 
 
La Figura 6.40 muestra la evolución de la densidad de flujo de 
permeado en función del factor de reducción de volumen, tratando diferentes 
volúmenes de alimentación para distintas áreas de membrana. En el caso del 
tratamiento de un volumen de alimentación de 5 y 50 L se utilizó un único 
recorte de membrana, recuperando el permeado y recirculando el rechazo al 
tanque de alimentación, mientras que en el caso del tratamiento de un 
volumen de alimentación 20 L se utilizaron dos módulos Rayflow conectados 
en serie y equipados, cada uno, con dos recortes de membrana. 
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Figura 6.40. Evolución de la densidad de flujo de permeado en función del FRV, 
tratando diferentes volúmenes de alimentación y distinto número de recortes en serie 
para la membrana UP005 a 3 bar y 2.2 m·s
-1
, donde se realizaron paradas intermedias 
para la limpieza.  
 
 
Como puede observarse, la caída de la densidad de flujo de permeado 
es muy acusada en todos los ensayos. En este caso, se tienen dos efectos que 
causan la caída del flujo de permeado; por un lado, el ensuciamiento de la 
membrana debido a la cantidad de SS presentes en la alimentación y, por otro 
lado, el efecto causado por la concentración de la alimentación. 
 
Si se comparan los resultados obtenidos para los diferentes volúmenes 
de muestra tratados, se observa que la caída del flujo de permeado es mayor y 
más rápida al tratar mayor volumen por área de membrana. Como cabe 
esperar, este comportamiento se debe a que, para aguas con un elevado 
contenido en SS, al tratar una mayor cantidad de alimentación por superficie 





















V alimentación 5 L / 1 recorte de membrana
V alimentación 20 L / 4 recortes de membrana
V alimentación 50 L / 1 recorte de membrana
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Por tanto, al tratar un volumen de alimentación de 50 L, la densidad de 
flujo de permeado antes de proceder a la primera limpieza de la membrana 
fue inferior a la obtenida para volúmenes de alimentación de 5 y 20 L, al 
mismo FRV. Para este ensayo con un volumen de alimentación de 50 L se 
observó que la evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo 
tras cada limpieza fue similar, con una caída muy pronunciada, lo que indica 
que se continúa produciendo el mismo tipo de ensuciamiento de la membrana. 
 
Sin embargo, si se tienen en cuenta los resultados obtenidos al tratar 
un volumen de alimentación de 20 y 5 L, en los cuales se ultrafiltró el mismo 
volumen de alimentación por área de membrana, se aprecia que, conforme 
aumenta el FRV, el descenso de la densidad de flujo de permeado se vuelve 
más gradual hasta alcanzar un estado cuasi estacionario. En el caso de un 
volumen de 5 L, se alcanzó un FRV elevado, cercano a 5, sin observarse una 
reducción severa en la densidad del flujo de permeado debida a la 
concentración de la alimentación. 
 
Si se comparan los ensayos realizados para un mismo volumen de 
alimentación por área de membrana, se puede apreciar que con 20L de 
alimentación la densidad de flujo de permeado es menor que la obtenida al a 
tratar 5L de alimentación, a pesar de que la relación volumen de muestra/área 
de membrana era la misma. Esto puede deberse al montaje del equipo, ya que 
al aumentar el número de módulos de membrana colocados en serie se genera 
mayor diferencia de PTM entre la entrada y la salida, teniéndose presiones 
más elevadas al principio del montaje que al final. Esta presión superior en los 
primeros módulos de la serie puede causar un ensuciamiento más severo de 
esas membranas, sin traducirse en aumento de la densidad de flujo de 
permeado, pues se ha alcanzado la zona de flujo límite, como ya se ha 
comentado. Por otro lado, los últimos recortes operan con una PTM inferior. 
Astudillo analizó la densidad de flujo estacionaria, al ultrafiltrar leche 
desnatada en polvo disuelta en agua, con una membrana tubular cerámica de 
0.14 µm a diferentes concentraciones y condiciones de operación, y observó 
6. Resultados   
256 
que, una vez alcanzada zona de flujo límite, la densidad de flujo estacionaria 
disminuía al aumentar la PTM (Astudillo-Castro, 2015). 
 
Finalmente, si se comparan los ensayos realizados para un volumen de 
alimentación de 5 L con y sin recirculación del permeado, se observa que la 
densidad de flujo de permeado para un FRV de 5 resulta tan solo un 10% 
inferior al valor de la densidad de flujo obtenida en el estado estacionario en el 
ensayo sin concentración de la alimentación (aproximadamente 18 L·h-1·m-2 
frente a 20 L·h-1·m-2). Este hecho indica que, para el rango de FRV estudiado, la 




6.6.2. Estudio de los protocolos de limpieza de las membranas 
 
Según se extrae de los resultados obtenidos en el apartado 6.5.2, el 
protocolo de limpieza PL1_UF resultó suficiente para recuperar al menos en un 
95% la permeabilidad hidráulica de las membranas UP005 en casi todos los 
ensayos realizados con la salmuera residual antes del periodo en remojo con 
agua osmotizada. Sin embargo, en el ensayo realizado a 3 bar y 2.2 m·s-1 con 
recirculación del permeado se obtuvo el menor porcentaje de recuperación, 
93.8%, aunque después del periodo en remojo su recuperación fue superior al 
95%. De igual manera, en el apartado 6.5.5, con unas condiciones iniciales 
similares de permeabilidad hidráulica de la membrana y de composición de la 
alimentación, el protocolo de limpieza PL1_UF consiguió recuperar un 94.5% 
de la permeabilidad antes del periodo en remojo con agua osmotizada. Por 
ello, se propuso, como protocolo de limpieza inicial, para esta etapa de 
ensayos el PL2_UF.  
 
En la Tabla 6.25 se muestran los porcentajes de recuperación tras cada 
protocolo de limpieza utilizado y para cada uno de los volúmenes de 
alimentación ensayados. 
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Tabla 6.25. Porcentajes de recuperación tras cada protocolo de limpieza y para cada 
uno de los volúmenes de alimentación ensayados para la membrana UP005 a 3 bar y 
2.2 m·s
-1
 con concentración de la alimentación. 
 


































      82.4         
 
 
Como se puede observar en dicha tabla, durante los ensayos con un 
volumen de alimentación de 50 L la membrana requirió de limpiezas más 
exhaustivas, siendo necesario incrementar los tiempos y las temperaturas del 
protocolo de limpieza, así como intercalar un mayor número de etapas de 
limpieza conforme se concentraba la alimentación. Durante estos ensayos con 
un volumen inicial de 50 L, al ser el módulo de la membrana transparente, se 
observó la formación de una torta de mayor espesor que para los otros 
volúmenes de alimentación (Figura 6.41). Esto puede ser debido a que, al 
tratar mayor volumen de muestra por área de membrana, la acumulación de 
SS y partículas sobre la superficie de la membrana aumenta, provocando un 
mayor ensuciamiento.  
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Figura 6.41. Aspecto de la membrana UP005 durante la ultrafiltración de un volumen 
de alimentación de 50 L a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25 ºC con concentración de la alimentación. 
 
 
Para este volumen de alimentación, tras la primera parada, ni el 
PL2_UF ni el PL3_UF fueron suficientes para recuperar la permeabilidad 
hidráulica de la membrana. En la Figura 6.42 y en la Figura 6.43, se puede ver 
que, para estos protocolos de limpieza, la torta que se formó sobre la 
membrana se reducía, pero no se eliminaba en su totalidad, tras la etapa de 
limpieza alcalina. Durante la etapa de limpieza ácida, se observó que la 
coloración de la torta formada sobre la superficie de la membrana se 
blanqueó, sin embargo, no se apreció disminución ni arrastre de la torta. 
Además, tampoco se apreció mejora significativa en la recuperación de la 
permeabilidad a lo largo de esta etapa. Por este motivo se puede deducir que 
el ensuciamiento es principalmente orgánico. Por tanto, en los siguientes 
protocolos de limpieza ensayados (PL4_UF y PL5_UF), se aumentó el tiempo y 
la temperatura de la limpieza básica, y se redujo el tiempo y la temperatura de 
la limpieza ácida. Las condiciones de operación de los diferentes protocolos de 
limpieza están resumidas en el apartado 5.6.3.6. 
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Figura 6.42. Aspecto de la membrana UP005 durante la primera limpieza por medio 
del protocolo PL2_UF durante la ultrafiltración de un volumen de alimentación de 50 L 
a 3 bar, 2.2 m·s
-1




Figura 6.43. Aspecto de la membrana UP005 durante la primera limpieza por medio 
del protocolo PL3_UF realizado tras el PL2_UF, durante la ultrafiltración de un volumen 
de alimentación de 50 L a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC con concentración de la alimentación. 
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Como se puede observar en la Figura 6.44, durante el PL4_UF, al 
aumentar la temperatura de la disolución de NaOH a 50 ºC, la torta formada 
sobre la superficie de la membrana comienza a disolverse. Este protocolo 
resultó muy efectivo durante las dos primeras limpiezas al tratar un volumen 
de alimentación de 50L, obteniéndose incluso una recuperación cercana al 
100%. Durante la limpieza básica de este protocolo, se observó que, durante 
los primeros 30 minutos, se eliminaba gran parte de la torta formada sobre la 
superficie de la membrana, dando lugar a un aumento en la turbidez de la 
disolución alcalina de limpieza, por lo que se decidió fraccionar la limpieza 
alcalina en dos etapas consecutivas de 30 minutos, empleando disolución 
fresca en la segunda de las etapas. Esto permitió, además, un cierto ahorro de 
reactivos (NaOH), ya que la disolución alcalina empleada durante los últimos 
30 minutos fue utilizada como disolución de limpieza para los primeros 30 
minutos del siguiente ciclo de limpieza. 
 
 
Figura 6.44. Aspecto de la membrana UP005 durante la primera limpieza por medio 
del protocolo PL4_UF con NaOH, tras el PL3_UF durante la ultrafiltración de un 
volumen de alimentación de 50 L a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC y tras el PL2_UF y el PL3_UF. 
 
 
Tras la tercera parada, el PL4_UF resultó insuficiente para recuperar la 
permeabilidad hidráulica de la membrana, observándose una mejoría al aplicar 
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el PL5_UF, que sí consiguió la recuperación. En este último protocolo, se 
empleó una velocidad tangencial superior en la segunda etapa de limpieza 
alcalina, aumentándola de 2.2 m·s-1 a 2.9 m·s-1. Sin embargo, este protocolo 
volvió a resultar insuficiente tras la cuarta y última parada, donde se aplicó 
este protocolo dos veces de manera consecutiva sin lograr recuperar la 
permeabilidad hidráulica inicial de la membrana. 
 
Sin embargo, para los ensayos realizados con volúmenes de 
alimentación de 20 y 5 L, se observó que la membrana recuperó su 
permeabilidad hidráulica inicial con el protocolo PL2_UF. Además, se 
consiguieron valores más elevados de FRV, con menor número de limpiezas 
intercaladas. 
 
Finalmente, si se analiza la Tabla 6.25, se puede observar que, durante 
los ensayos con volumen de alimentación de 50 L, fueron necesarias limpiezas 
más exhaustivas que para volumen de alimentación de 20 y 5 L. Además, a 
partir de un FRV relativamente bajo en comparación a los alcanzados en los 
otros ensayos, los protocolos de limpieza propuestos dejan de ser efectivos. 
Asimismo, en este caso, resulta cada vez más complicado recuperar la 
permeabilidad hidráulica inicial de la membrana, ya que el ensuciamiento 
resulta más severo. Por lo tanto, es de gran trascendencia elegir el volumen 
adecuado de muestra a tratar por unidad de superficie de membrana. 
 
 
6.6.3. Caracterización de las corrientes 
 
En la Figura 6.45 se puede observar cómo evolucionó el color en la 
corriente de permeado y de rechazo conforme aumentó la concentración en la 
alimentación, para el ensayo realizado con un volumen de alimentación de 5 L. 
Como se puede apreciar, el color en el rechazo aumentó conforme se 
concentraba. Esto se debe a que la membrana UP005 tiene un elevado rechazo 
al color a estas condiciones de operación, tal y como se observó en la Tabla 
6.13. El aumento del color en la corriente de rechazo debido al aumento de la 
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concentración de solutos que generan color provoca que aumente la cantidad 
de dichos compuestos que atraviesan la membrana. Por tanto, se observó un 
aumento del color en la corriente de permeado. 
 
 
Figura 6.45. Muestras de la corriente de rechazo y de la corriente de permeado 
obtenidas a distinto FRV al ultrafiltrar 5 L de salmuera residual con la membrana 
UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC. 
 
 
En la Figura 6.46 y en Figura 6.47 se puede observar la evolución de la 
concentración de DQO conforme aumenta el FRV para un volumen de 
alimentación inicial de 5 y 50 L en la corriente de permeado y de rechazo, 
respectivamente. Como se puede apreciar, la evolución en ambos casos tiene 
una tendencia opuesta.  
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Figura 6.46. Variación de la concentración de DQO en la corriente de permeado y de 
rechazo conforme aumenta el FRV para un volumen de alimentación de 5L con la 
membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1




Figura 6.47. Variación de la concentración de DQO en la corriente de permeado y de 
rechazo conforme aumenta el FRV para un volumen de alimentación de 50 L con la 
membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
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Al tratar un volumen de alimentación de 5 L, la DQO en la alimentación 
aumenta con el FRV, debido al rechazo ejercido por la membrana. Este 
aumento de concentración provoca que aumente, a su vez, la cantidad de DQO 
que atraviesa la membrana, aumentando, por tanto, la concentración de DQO 
en la corriente de permeado. Este comportamiento es el esperado en los 
ensayos en los que se produce un aumento de la concentración de un soluto 
en la alimentación causada por el FRV.  
 
Sin embargo, se observa un comportamiento opuesto al tratar un 
volumen de alimentación de 50 L. En primer lugar, si se observa la evolución de 
la concentración de DQO en el rechazo con el FRV, no se aprecia gran 
variación. Concretamente, en los tramos entre lavado y lavado, se puede 
apreciar que esta concentración se mantiene casi constante. Asimismo, se 
comprueba, que después de cada limpieza, la concentración de DQO en la 
alimentación disminuye ligeramente. Este resultado puede deberse a la 
formación de torta sobre la superficie de la membrana, y a su eliminación 
durante las etapas de limpieza. El severo ensuciamiento de la membrana y la 
espesa torta formada indica que una parte de los solutos de la alimentación se 
han incorporado a la capa de ensuciamiento, por lo que no se aprecia aumento 
en la concentración de DQO a pesar de aumentar el FRV. De todos modos, el 
aumento del FRV fue muy inferior que en el caso de 5 L de alimentación. 
Respecto a la variación de la concentración de DQO con el FRV en la corriente 
de permeado, se observó que ésta disminuye a medida que el FRV aumenta, lo 
que puede deberse al aumento del ensuciamiento conforme avanza el 
proceso, lo que supone una resistencia adicional al paso de soluto a través de 
la membrana. No obstante, los valores de la concentración de DQO en el 
permeado son superiores a los obtenidos al tratar un volumen de alimentación 
de 5 L, lo que puede deberse a los reducidos valores de la densidad de flujo de 
permeado observados en el ensayo con 50 L. 
 
Al comparar ambas figuras se debe tener en cuenta el bajo FRV 
alcanzado al tratar 50 L de alimentación. Si se considera solamente ese 
intervalo de FRV al tratar un volumen de alimentación de 5 L, se observa una 
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mayor dispersión en los puntos, tanto en la corriente de permeado como en la 
de rechazo. 
 
Si se compara la evolución de la concentración de compuestos 
fenólicos en las corrientes de rechazo y permeado para ambos volúmenes de 
alimentación inicial (5 y 50 L), (Figura 6.48 y Figura 6.49), se puede observar 
que las concentraciones en ambas corrientes aumentan, como cabía esperar. 
Al aumentar la concentración de compuestos fenólicos en el rechazo, aumenta 
la cantidad de estos que atraviesan la membrana de UF, aumentando por 
tanto su concentración en la corriente de permeado. 
 
 
Figura 6.48. Variación de la concentración de compuestos fenólicos totales en la 
corriente de permeado y de rechazo conforme aumenta el FRV para un volumen de 
alimentación inicial de 5L con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
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Figura 6.49. Variación de la concentración de compuestos fenólicos totales en la 
corriente de permeado y de rechazo conforme aumenta el FRV para un volumen de 
alimentación inicial de 50 L con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC. 
 
 
La Figura 6.50 y la Figura 6.51 muestran el rechazo a la DQO y a los 
compuestos fenólicos en función del FRV al tratar volúmenes de alimentación 
de 5 y 50 L respectivamente. En el caso de 5 L de alimentación, se puede 
observar que el rechazo en ambos casos es similar al obtenido en el ensayo 
realizado en el apartado 6.5.5 a recirculación completa, donde se ultrafiltró 
una alimentación similar a la utilizada en este apartado con un recorte de 
membrana con una permeabilidad hidráulica similar. En ese estudio, el rechazo 
a la DQO fue de 35.7 % y el rechazo a los compuestos fenólicos fue de 12.8 %, 
como se muestra en la Tabla 6.23. Además, se observó que el rechazo a la DQO 
y a los compuestos fenólicos aumentó ligeramente con el FRV, lo que puede 
deberse al aumento del ensuciamiento de la membrana.  
 
Al tratar un volumen de alimentación de 50 L, Figura 6.51, se observa 
que el rechazo a la DQO y a los compuestos fenólicos son sensiblemente 
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deberse a los valores muy reducidos de densidad de flujo de permeado 
observados en este caso. De este modo, al ser tan reducida la densidad de flujo 
de permeado, la concentración de soluto en permeado es más elevada y, por 
tanto, el rechazo es menor. También en este caso se observó un aumento del 
rechazo conforme aumentó el FRV, probablemente debido al aumento del 
espesor de la capa de ensuciamiento a lo largo del ensayo, lo que, por un lado 
supone una resistencia adicional al paso de soluto a su través y, por otro, como 
se explicó anteriormente, la incorporación de solutos a la capa de 
ensuciamiento hizo que en este ensayo no se apreciase variación en la 
concentración en la corriente de rechazo con el FRV. 
 
 
Figura 6.50. Variación del rechazo a la DQO y a los compuestos fenólicos totales 
conforme aumenta el FRV para un volumen de alimentación inicial de 5 L con la 
membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
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Figura 6.51. Variación del rechazo a la DQO y a los compuestos fenólicos totales 
conforme aumenta el FRV para un volumen de alimentación inicial de 50 L con la 
membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC. 
 
 
En la Figura 6.52 y en la Figura 6.53 se muestra la evolución en el ratio 
compuestos fenólicos/DQO en las corrientes de permeado y de rechazo para 
los volúmenes de alimentación de 5 y 50 L, respectivamente. En la Figura 6.52 
se puede apreciar que el ratio en el permeado al tratar 5 L de alimentación se 
mantiene casi constante, con valores muy próximos a los obtenidos en los 
ensayos a recirculación completa. No obstante, al aumentar el rechazo a la 
DQO conforme aumenta el FRV, se produce una disminución de este ratio en la 
corriente de rechazo. Por tanto, a la vista de estos resultados, la corriente de 
permeado tiene mayor pureza de compuestos fenólicos que la alimentación.  
 
Sin embargo, al tratar un volumen de alimentación de 50 L de 
salmuera residual (Figura 6.53) el ratio aumentó tanto en el permeado como 
en el rechazo. No obstante, como se ha mencionado, tras cada etapa de 
limpieza se reducía la concentración de DQO en el rechazo, sin afectar a la 
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Por tanto, donde se produce claramente el aumento de este ratio es en la 
corriente de permeado, tal y como se comprueba en la Figura 6.53. 
 
 
Figura 6.52. Variación del ratio compuestos fenólicos totales/DQO en la corriente de 
permeado y de rechazo conforme aumenta el FRV para un volumen de alimentación 
inicial de 5L con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1














































6. Resultados   
270 
 
Figura 6.53. Variación del ratio compuestos fenólicos totales/DQO en la corriente de 
permeado y de rechazo conforme aumenta el FRV para un volumen de alimentación 
inicial de 50L con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC. 
 
 
 Finalmente, considerando los resultados obtenidos en este apartado, y 
en los apartados 6.6.1 y 6.6.2, se observa que el rechazo a la DQO y a los 
compuestos fenólicos es inferior al tratar un mayor volumen de alimentación, 
debido a que los valores de densidad de flujo de permeado observados en este 
caso son inferiores. Además, al tratar un mayor volumen de alimentación el 
ratio compuestos fenólicos/DQO en las corrientes de permeado es menor. Sin 
embargo, al tratar un menor volumen de alimentación por área de membrana 
se consigue alcanzar un mayor FRV con menos etapas de limpieza intercaladas. 
Asimismo, para un mismo tiempo de ensayo, también se consiguió obtener un 
mayor volumen de permeado al tratar un menor volumen de alimentación, lo 
que indica que la caída de la densidad del flujo de permeado es menor. La 
mayor caída del flujo de permeado al tratar mayor volumen de alimentación es 
indicativa de que la membrana está sufriendo un ensuciamiento más severo. 
Esto se comprobó en el apartado 6.6.2, donde los protocolos de limpieza 
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efectivos en todos los casos y observándose un ensuciamiento cada vez más 
difícil de eliminar. Por todo ello, se decidió trabajar con un volumen de 5 L. 
 
Todos los permeados obtenidos durante este estudio se juntaron con 
otros obtenidos a las mismas condiciones de operación, obtenidos con 
volúmenes de alimentación de 5 L, y se utilizaron como alimentación en los 
ensayos de NF a recirculación completa, apartado 6.7. 
 
 
6.6.4. Estudio de la variación de la composición de la 
alimentación 
 
En la Tabla 6.26 se muestra la caracterización de la salmuera residual 
filtrada con el filtro de 60 µm que se utilizó como alimentación durante este 
bloque de ensayos.  
 
Tabla 6.26. Caracterización promedio de la salmuera residual utilizada durante el 
estudio de la variación de la composición de la alimentación en los ensayos de 
ultrafiltración a recirculación completa.  
Parámetro Valor promedio Desviación estándar 
pH 4.1 ± 0.1 
Conductividad (mS·cm
-1
) 67.8 ± 0.4 
Color  0.622 ± 0.004 





) 595.2 ± 65.1 
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 16800 ± 70 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) 1229.2 ± 4.0 
Hidroxitirosol (mg·L
-1
) 620.3 ± 46.2 
Tirosol (mg·L
-1
) 113.5 ± 7.4 
a
SST: Sólidos en suspensión totales. 
 
 
Como se puede observar, en comparación con las aguas utilizadas 
durante el estudio de la influencia de la concentración de la alimentación en el 
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proceso de UF (Tabla 6.24), esta muestra, tras la filtración, posee una mayor 
concentración de materia orgánica. Este incremento en la concentración de 
materia orgánica se ve reflejado en los parámetros de SST, turbidez, DQO 
soluble y concentración de compuestos fenólicos. Por tanto, teniendo en 
cuenta las conclusiones que se han ido obteniendo a lo largo de esta Tesis, las 
variaciones en los valores de dichos parámetros es de esperar que afecten al 
rendimiento de la etapa de UF. También cabe destacar que el ratio 
compuestos fenólicos/DQO de la muestra, debido a la elevada concentración 
de compuestos fenólicos, es ligeramente superior al de otras muestras 
estudiadas (ratio compuestos fenólicos/DQO = 0.073 mg ty eq/mg O2). De igual 
manera, la DQO aportada por los compuestos fenólicos totales también resulta 
superior a la media, siendo en torno a un 16% de la DQO total.  
 
En la Figura 6.54 se muestra el perfil fenólico de esta muestra, donde 
se observa, nuevamente, que los compuestos fenólicos principales son el 
hidroxitirosol y el tirosol, y cuya concentración se presenta en la Tabla 6.26. 
 
 
Figura 6.54. Perfil fenólico del agua residual de salmuera de fermentación utilizada 
durante el estudio de la variación de la composición de la alimentación en los ensayos 
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La permeabilidad hidráulica del recorte de la membrana UP005 
utilizado en estos ensayos fue de 23.88 L·h-1·m-2·bar-1. Como se puede 
comprobar, esta permeabilidad hidráulica es muy similar a la de los recortes 
utilizados en los ensayos de UF estudiados en los apartados 6.6.1, 6.6.2 y 6.6.3. 
 
En la Figura 6.55 se muestra la evolución de la densidad de flujo de 
permeado con el FRV para dos ensayos (E1 y E2) realizados con el agua 
residual mostrada en Tabla 6.26. Las condiciones de operación del ensayo 
fueron, para un volumen de alimentación de 5 L, una PTM de 3 bar, una VFT de 
2.2 m·s-1, una temperatura de 25 ºC y un área de membrana de 0.0125 m2.  
 
 
Figura 6.55. Variación de la densidad de flujo de permeado con el FRV al ultrafiltrar 
dos muestras de salmuera residual (E1 y E2) con la membrana UP005, para un volumen 
de alimentación de 5L, a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC, con una alimentación con mayor 
concentración de materia orgánica (Tabla 6.26). 
 
 
Como se puede observar, la evolución fue muy similar para ambos 
ensayos, y sigue la pauta observada en los ensayos comentados en el 
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flujo de permeado de esta figura con los mostrados en la Figura 6.40, para el 
caso en el que se trata un volumen de alimentación de 5 L, se observa que en 
la Figura 6.40 la densidad de flujo de permeado es más elevada. Esto se debe 
principalmente a la mayor turbidez y concentración de SST que presenta la 
muestra con la que se han hecho estos últimos ensayos. Como se explicó en el 
apartado 6.5.4, en el que se aplicaron modelos matemáticos a la etapa de UF, 
el aumento de la turbidez de la muestra provoca una disminución en la 
densidad de flujo de permeado estacionario a las mismas condiciones de 
operación. 
 
En este caso, para un mismo, FRV, por ejemplo, 1.94, que es el FRV 
máximo alcanzado en el ensayo E1, se tiene aproximadamente una densidad 
de flujo de permeado de 16.62 L·h-1·m-2, y en el ensayo E2 aproximadamente 
de 16.22 L·h-1·m-2, mientras que en el apartado 6.5.4, para un volumen de 
alimentación de 5 L se alcanzaban aproximadamente 18.66 L·h-1·m-2. Como 
vemos la diferencia es aproximadamente de un 12%.  
 
Tras finalizar los ensayos, se realizó el protocolo de limpieza PL2_UF, 
obteniéndose una recuperación de un 97.4% en el ensayo E1 y de un 95.1% en 
el ensayo E2. Por lo tanto, mediante dicho protocolo se cumple el objetivo de 
limpieza propuesto, consiguiéndose una permeabilidad hidráulica superior al 
95% de la permeabilidad hidráulica inicial. 
 
La Figura 6.56 y la Figura 6.57 muestran, respectivamente, la evolución 
del pH y de la conductividad en las corrientes de permeado y de rechazo en 
función del FRV. La conductividad de las corrientes de permeado y rechazo se 
mantiene prácticamente constante en el intervalo de FRV considerado, con 
una eliminación aproximada de un 2% a lo largo del ensayo. Como cabía 
esperar, se tiene una baja eliminación de sales monovalentes en la etapa de 
UF. Asimismo, el pH se mantiene prácticamente constante en la corriente de 
permeado, mientras que aumenta ligeramente en la corriente de rechazo, 
hasta un pH final promedio para ambos ensayos de 4.4. 
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Figura 6.56. Variación del pH en la corriente de permeado y de rechazo conforme aumenta 
el FRV para un volumen de alimentación de 5 L con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 




Figura 6.57. Variación de la conductividad en la corriente de permeado y de rechazo 
conforme aumenta el FRV para un volumen de alimentación de 5 L con la membrana 
UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC, con una alimentación con mayor concentración de 
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Igualmente, la variación del color en ambas corrientes conforme se 
concentra el rechazo parece no sufrir grandes variaciones, obteniéndose 
valores muy similares a lo largo de todo el ensayo (Figura 6.58). Sin embargo, 
cabe destacar que tanto la absorbancia a 400 nm como a 700 nm aumentan 
progresivamente en ambas corrientes, manteniéndose la diferencia entre 
ambos valores prácticamente constante. Por ejemplo, en la corriente de 
rechazo, la absorbancia a 400 nm asciende de 2.0 a 2.3, mientras que la 
absorbancia a 700 nm asciende de 1.4 a 1.8.  
 
Como se puede observar, la eliminación del color durante la UF es muy 
elevada en torno al 86-88%, y ligeramente superior a la obtenida en los 
ensayos a recirculación completa del apartado 6.5.3 (83%). 
 
 
Figura 6.58. Variación del color en la corriente de permeado y de rechazo conforme 
aumenta el FRV para un volumen de alimentación de 5 L con la membrana UP005 a 3 
bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC, con una alimentación con mayor concentración de materia 
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En la Figura 6.59 se muestra la evolución del rechazo a la DQO y a los 
compuestos fenólicos. Como cabía esperar, de acuerdo con los resultados 
mostrados en los apartados previos, ambos rechazos aumentan conforme 
aumenta su concentración en la corriente de rechazo. Se observa una 
evolución similar a la mostrada en la Figura 6.50 del apartado 6.6.3 cuando se 
trata el mismo volumen de alimentación. En este caso, sin embargo, los valores 
de rechazo son superiores a los observados en la Figura 6.50, pasando de un 
rechazo inicial a la DQO cercano al 42% a un rechazo final cercano al 52%, para 
un FRV de 2.79. En cuanto a los compuestos fenólicos, se pasa de un rechazo 
inicial próximo al 13% a un rechazo final en torno al 17%.  
 
En el apartado 6.6.3 se observó que, al tratar mayor cantidad de 
sólidos en suspensión por unidad de superficie de membrana, disminuía el 
rechazo inicial a la DQO y a los compuestos fenólicos. Como se puede 
comprobar en la Tabla 6.26, la muestra utilizada en esta serie de ensayos 
presenta una mayor concentración de SST y una mayor turbidez que las 
muestras utilizadas en el apartado 6.6.3. Sin embargo, la concentración de 
DQO y compuestos fenólicos es mucho mayor en la muestra utilizada en este 
apartado que en el apartado 6.6.3. Por tanto, el mayor rechazo a la DQO y a los 
compuestos fenólicos observados en este apartado, frente al observado en el 
apartado 6.6.3 se debe a que, en este caso, el aumento de la concentración de 
la DQO y de los compuestos fenólicos tiene un mayor efecto que el aumento 
de los SST y la turbidez. 
 
6. Resultados   
278 
 
Figura 6.59. Variación del rechazo a la DQO y a los compuestos fenólicos totales 
conforme aumenta el FRV para un volumen de alimentación de 5 L con la membrana 
UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC, con una alimentación con mayor concentración de 
materia orgánica (Tabla 6.26). 
 
 
Al ser menor el rechazo a los compuestos fenólicos que a la DQO, se 
aprecia un descenso del ratio compuestos fenólicos/DQO en la corriente de 
rechazo (Figura 6.60). No obstante, debido a que la concentración de 
compuestos fenólicos en la corriente de permeado se mantiene prácticamente 
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Figura 6.60. Variación del ratio compuestos fenólicos totales/DQO en la corriente de 
permeado y de rechazo conforme aumenta el FRV para un volumen de alimentación 
de 5 L con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC, con una alimentación con 
mayor concentración de materia orgánica (Tabla 6.26). 
 
 
 En la Tabla 6.27 se muestra la caracterización de los volúmenes totales 
finales obtenidos de permeado en el ensayo E1, donde se alcanzó un FRV de 
2.15 y en el ensayo E2, donde se alcanzó un FRV de 2.79. 
 
Tabla 6.27. Caracterización de los volúmenes totales finales obtenidos de permeado 
en el ensayo E1, donde se alcanzó un FRV de 2.15 y en el ensayo E2, donde se alcanzó 








pH 4.3 (± 0.1) 4.3 (± 0.1) 
Conductividad (mS·cm
-1
) 66.4 (± 0.8) 66.1 (± 0.5) 
Color  0.121 (± 0.007) 0.166 (± 0.008) 
DQO soluble (mg·L
-1
) 9950 (± 16) 10475 (± 27) 
Compuestos fenólicos (mg· L
-1
Tirosol eq) 1122.4 (± 22.5) 1182.0 (± 29.6) 
a
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En esta tabla se observa que en el ensayo E1 se obtuvo un permeado 
total final con una concentración de DQO y compuestos fenólicos en torno a 
un 41% y 9% inferiores, respectivamente, que en la alimentación; en el ensayo 
E2, la concentración de ambos se redujo en un 38% y en un 4%, 
respectivamente. El ratio compuestos fenólicos/DQO en el permeado final fue 
de 0.113 mg ty eq/mg O2 para el ensayo E1 y 0.114 mg ty eq/mg O2 para el 
ensayo E2, por lo que aumentó con respecto a la alimentación (el ratio 
compuestos fenólicos/DQO en la alimentación era de 0.073 mg ty eq/mg O2). 
Como puede comprobarse, el valor del ratio es cercano al obtenido en los 
ensayos a recirculación completa en las mismas condiciones de operación. El 
permeado total obtenido (E1 + E2), fue conservado en nevera y utilizado como 
alimentación en el proceso de NF, apartado 6.8. 
 
 
6.6.5. Estudio del efecto de la acidificación de la alimentación 
 
Para este bloque de ensayos se utilizó la misma muestra de agua 
residual de salmuera de fermentación que la descrita en la Tabla 6.26. Como se 
comentado, dicha agua, después ser pretratada con un filtro de 60 µm, tiene 
una turbidez y una concentración de SST superior a la media. Con el objetivo 
de reducir la cantidad de sólidos en suspensión y de analizar el efecto del pH 
sobre la densidad de flujo de permeado en el proceso de UF, se varió el pH de 
la muestra con HCl hasta un pH ácido de 2, teniendo en consideración los 
resultados obtenidos en el apartado 6.3.  
 
Como se puede observar en la Figura 6.61, la reducción del pH de la 
muestra residual de salmuera hasta 2, produce la precipitación de partículas y 
sólidos en suspensión. 
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Figura 6.61. Aspecto de la salmuera de fermentación a pH 2. 
 
 
El sobrenadante final obtenido (Tabla 6.28) muestra una reducción de 
SST y turbidez del 77.6% y 75.9 %, respectivamente. Si se comparan estos 
resultados con los obtenidos en el apartado 6.3, para la misma reducción de 
pH, se puede comprobar que, en esta ocasión, la reducción de dichos 
parámetros resulta superior.  
 
Tabla 6.28. Caracterización promedio del sobrenadante obtenido al reducir el pH de la 
salmuera residual a 2 con HCl. 
Parámetro Valor promedio Desviación estándar 
pH 2.2 ± 0.1 
Conductividad (mS·cm
-1
) 57.4 ± 0.7 
Color 0.540 ± 0.008 





) 133.2 ± 15.6 
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 15050 ± 66.1 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) 1176.6 ± 27.7 
a
SST: sólidos en suspensión totales. 
 
 
6. Resultados   
282 
La disminución de la DQO disuelta es de un 10.4%, con una pérdida de 
compuestos fenólicos totales de 4.3%. Además, se observa una reducción del 
color de la muestra, y una reducción de su conductividad. Como se ha 
explicado con anterioridad, la adición de HCl debería aumentar ligeramente la 
conductividad de la muestra; sin embargo, son estos iones los que se rodean 
de partículas cargadas, formando flóculos que precipitan. 
 
También cabe destacar que la acidificación de la muestra produce un 
incremento en el ratio compuestos fenólicos/DQO, pasando de un valor de 
0.073 mg ty eq/mg O2 a un valor de a 0.078 mg ty eq/mg O2, ya que se reduce 
más la DQO que la concentración de compuestos fenólicos. 
 
Como se puede observar en la Figura 6.62, la reducción del pH de la 
muestra produjo un importante descenso de la densidad de flujo de permeado 
en el proceso de UF. Según se puede apreciar, la caída inicial de la densidad de 
flujo resulta más severa a pH 2 que a pH 4. Estos resultados concuerdan con 
los obtenidos por El-Abbassi et al., al ultrafiltrar aguas residuales de 
fermentación de aceitunas de mesa en salmuera mediante una membrana de 
polietersulfona con un MWCO de 50 kDa (El-Abbassi et al., 2014). Estos 
autores también observaron que una disminución del pH de la muestra 
provoca una disminución de la densidad de flujo de permeado. Sin embargo, 
en el estudio llevado a cabo por el El-Abbassi, no se indica que se hayan 
eliminado los sólidos en suspensión y partículas decantadas antes de la UF. En 
esta Tesis, a pesar de realizar la eliminación de las partículas decantadas y de 
comprobar que, al disminuir el pH, se había reducido notablemente la turbidez 
de la muestra, la densidad de flujo de permeado fue muy inferior a la 
observada al pH original de la muestra. Así, para un FRV de 1.34 la densidad de 
flujo de permeado fue de 4.61 ± 0.2 L·h-1·m-2, mientras que a pH 4 esta era de 
en torno a 20 L·h-1·m-2. 
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Figura 6.62. Variación de la densidad de flujo de permeado con el FRV al ultrafiltrar 
salmuera residual con la membrana UP005, para un volumen de alimentación de 5L, a 
3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC, sometida a un proceso de precipitación por variación del pH, 
tras reducirlo hasta 2. 
 
 
En la Figura 6.63 se puede apreciar que, al aumentar sucesivamente el 
pH de la muestra hasta un valor final de 5, se produce un aumento de la 
densidad de flujo de permeado hasta un valor estacionario de 14.08 L·h-1·m-2. 
Al pH original de la muestra, aproximadamente entre 4 y 4.5, se observa que la 
densidad de flujo de permeado alcanza un valor entre 10.5 y 11.5 L·h-1·m-2 
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Figura 6.63. Evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo al ultrafiltrar 
salmuera residual del proceso de fermentación de aceitunas de mesa con la membrana 
UP005, para un volumen de alimentación de 5L, a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC, en función de 
la variación del pH. 
 
 
Sin embargo, cabe destacar que visualmente, a pH 2, no se observó 
formación de torta sobre la superficie de la membrana. Además, al producirse 
una mayor caída del flujo de permeado al inicio del ensayo, se puede estar 
produciendo un mayor ensuciamiento por bloqueo de poros. Por otra parte, 
con el protocolo de limpieza PL2_UF tan solo se consiguió recuperar un 67.1% 
de la permeabilidad inicial de la membrana, y con los sucesivos protocolos 
PL3_UF y PL4_UF un 70.1% y un 67.5%, respectivamente. Esta ineficacia de los 
protocolos de limpieza propuestos para recuperar la permeabilidad inicial de la 
membrana sostiene la hipótesis de que se ha producido un mayor 
ensuciamiento interno de los poros, más difícil de eliminar. 
 
Finalmente, en la Tabla 6.29 se muestra la caracterización del rechazo 
y del permeado finales obtenidos para un FRV de 1.34. Por tanto, 
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UF se ha retenido aproximadamente un 15.0% de la DQO y un 14.6% de los 
compuestos fenólicos. Si se considera el proceso integrado de precipitación 
por variación de pH y UF, se observa una retención de un 23.8 % de la DQO y 
un 18.3% de los compuestos fenólicos.  
 
Tabla 6.29. Caracterización promedio del permeado y el rechazo final obtenidos al 
ultrafiltrar salmuera residual a pH 2 con la membrana UP005, para un volumen de 
alimentación de 5L, a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC y un FRV de 1.34. 
Parámetro Permeado Rechazo 








pH 2.2 (± 0.1) 2.2 (± 0.1) 
Conductividad (mS·cm
-1
) 54.9 (± 0.6) 56.5 (± 0.9) 
Color  0.066 (± 0.002) 0.641 (± 0.007) 
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 12800 (± 23) 15375 (± 19) 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) 1004.5 (± 20.8) 1188.4 (± 26.2) 
a
DS: Desviación estándar. 
 
 
En este caso, debido a la baja densidad de flujo de permeado, no se 
pudo realizar el estudio de la evolución temporal de las corrientes de 
permeado y de rechazo conforme se concentró la alimentación. Sin embargo, 
comparando los resultados obtenidos en este estudio, con los obtenidos al pH 
original de la muestra, apartado 6.6.4, al inicio de los ensayos (FRV = 1.02) se 
observó que en la UF a pH 2 se rechazó menor cantidad de DQO que durante la 
UF al pH original de la muestra, aproximadamente un 17% frente a un 42%, 
respectivamente. En cambio, el rechazo a los compuestos fenólicos a estas 
mismas condiciones resultó muy similar para ambos estudios, en torno a un 
14% y un 13%, respectivamente.  
 
El descenso del rechazo a la DQO se puede deber a la precipitación de 
las partículas y moléculas más grandes, las cuales se separan al llevar a cabo la 
decantación de la muestra, quedando en el sobrenadante solutos y partículas 
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de menor tamaño que atraviesan la membrana con más facilidad y, por otro 
lado, pueden obturar los poros de la membrana causando ensuciamiento y 
disminuyendo la densidad de flujo de permeado. El-Abbassi et al., observaron 
que, al disminuir el pH de la muestra, se producía un descenso en el rechazo a 
la DQO y también a los compuestos fenólicos (El-Abbassi et al., 2014).  
 
Por tanto, se puede concluir que la reducción del pH de la muestra 
hasta un valor de 2 consigue eliminar una gran cantidad de sólidos en 
suspensión y reducir la turbidez. Sin embargo, esta reducción no se ve 
reflejada en un aumento de la densidad de flujo de permeado en la etapa de 
UF y la membrana sufre un ensuciamiento mucho más severo, por lo que no es 
recomendable modificar el pH de la muestra. 
 
 
6.7. Ensayos de NF a recirculación completa empleando como 
alimentación el permeado de la UF 
 
 
6.7.1. Caracterización de la alimentación de la NF 
 
Para la realización del estudio del comportamiento de las membranas 
de NF se ha utilizado como alimentación los permeados de la UF obtenidos con 
la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s-1 y 25ºC. La caracterización de estos 
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Tabla 6.30. Caracterización promedio de la alimentación (permeado de la UF), utilizada 
en los ensayos de NF a recirculación completa. 
Parámetro Valor promedio Desviación estándar 
pH 4.8 ± 0.2 
Conductividad (mS·cm
-1
) 67.9 ± 3.1 
Color 0.480 ± 0.379 





) n.d. - 
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 6662.5 ± 556.9 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) 588.3 ± 43.9 
a
SST: sólidos en suspensión totales. 
 
 
Como se puede apreciar, estas muestras tienen concentraciones de 
sales, DQO y compuestos fenólicos muy similares a las que presentan los 
permeados de la UF recogidos en el apartado 6.6.3, ya que parte de los 
volúmenes de alimentación utilizados en los ensayos de NF forman parte de 
estos permeados y el resto fueron obtenidos a las mismas condiciones de 
operación. Como se puede comprobar también, la conductividad tras la UF 
siguió siendo elevada, debido al bajo rechazo que presenta la membrana 
UP005 a las sales monovalentes.  
 
Si comparamos el valor de la turbidez, con el obtenido en la Tabla 6.17, 
ensayo de UF a recirculación completa y a las mismas condiciones de 
operación, se observa que en este caso (0.780 NTU), el valor de la turbidez es 
inferior, debido posiblemente al mayor ensuciamiento que sufrían las 
membranas en los ensayos a concentración. Asimismo, se puede observar que 
el valor del color es muy superior al obtenido en el ensayo a recirculación 
completa en las mismas condiciones (Tabla 6.17). Como se verá más adelante, 
este cambio de coloración pudo deberse a la oxidación de algunos de los 
compuestos presentes en la muestra, como los compuestos fenólicos. Este 
cambio en la coloración se observó en las muestras conservadas a 5ºC durante 
un periodo de tiempo que osciló entre una semana y un mes. Asimismo, las 
6. Resultados   
288 
muestras conservadas a -20ºC, no experimentaron cambio de coloración 
durante su conservación para periodos de tiempo similares. Sin embargo, 
durante el proceso de descongelación sí que se produjo dicho cambio. 
Finalmente, el promedio del ratio compuestos fenólicos/DQO de estos 
permeados fue de 0.089 ± 0.010 mg ty eq/mg O2. 
 
 
6.7.2. Caracterización de las membranas de NF 
 
Igual que en el caso de la UF, las membranas de NF se caracterizaron 
mediante la determinación de su permeabilidad hidráulica, a partir de ensayos 
con agua osmotizada. La Figura 6.64 muestra la variación de la densidad de 
flujo de permeado a diferentes presiones transmembranales para las dos 




Figura 6.64. Permeabilidad hidráulica de las membranas NF245 y NF270 empleadas en 

























JNF270 = 8.6 · PTM
JNF245 = 4.8 · PTM
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Como se puede observar, la permeabilidad hidráulica a 25ºC para 
los recortes de las membranas NF270 y NF245 fue de 8.6 L·h-1·m-2·bar-1 y 
4.8 L·h-1·m-2·bar-1, respectivamente. Como cabía esperar, a partir de las 
especificaciones aportadas por el fabricante para ambas membranas y, de los 
resultados obtenidos por otros autores, la permeabilidad hidráulica de la 
membrana NF270 fue superior a la de la membrana NF245 (Kappel et al., 
2014). Sin embargo, se ha comprobado que los valores de las permeabilidades 
obtenidos fueron inferiores a los observados por Kappel et al. 2014, siendo 
aproximadamente un 20% inferior para la membrana NF270 y un 45% inferior 
para la NF245. No obstante, en otros trabajos realizados con estas membranas 
por otros autores, se han obtenido valores de permeabilidad hidráulica 
similares a los obtenidos en la presente Tesis Doctoral (Giacobbo et al., 2017) 
(Boussu et al., 2006) (Nguyen et al., 2015). 
 
La variabilidad que se observa en los valores de la permeabilidad 
hidráulica obtenidos por distintos autores puede deberse a la diferente PTM 
utilizada durante la compactación, al número de valores de PTM considerados 
para determinar la permeabilidad hidráulica, al tamaño de los recortes de 
membrana utilizados y a la configuración del módulo de membranas 
(Bargeman et al., 2005). 
 
 
6.7.3. Estudio de la densidad de flujo de permeado 
 
Los valores de la densidad de flujo de permeado estacionario 
obtenidos en la NF para las dos membranas y las diferentes condiciones de 
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Tabla 6.31. Valores de las densidades de flujo de permeado estacionarias alcanzadas 
durante la NF del permeado de la UF de la salmuera de fermentación con las 




















NF245 5.7 11.8 20.9 
NF270 5.6 11.9 18.2 
1.0 
NF245 6.0 11.8 20.8 
NF270 6.1 12.1 22.7 
1.5 
NF245 5.1 12.2 20.9 
NF270 5.9 12.5 22.1 
a
PTM: Presión transmembranal; 
b
VFT: Velocidad de flujo tangencial. 
 
 
En primer lugar, cabe comenta que los valores de densidad de flujo de 
permeado estacionario obtenidos fueron, para ambas membranas, muy 
inferiores a los obtenidos con agua osmotizada para una misma PTM. Esta 
diferencia se debe, en primer lugar, a la elevada concentración de cloruro 
sódico presente en la alimentación, lo que hace que, aunque el rechazo a las 
sales no sea excesivamente elevado, como se comentará más adelante, la 
diferencia entre la presión osmótica de la alimentación y del permeado sea 
suficientemente significativa como para causar esa notable reducción de la 
densidad de flujo de permeado. Estos resultados están de acuerdo con el 
modelo de Kedem-Sipeler comentado en el apartado 4.3.6 (Spiegler y Kedem, 
1966). Otro factor que también explica la menor densidad de flujo de 
permeado observada en el caso del permeado de la UF es el posible 
ensuciamiento de las membranas causado por la materia orgánica presente en 
la alimentación. Otros autores, como Van der Bruggen et al. y Jiraratananon et 
al., también observaron que en aguas residuales con colorantes la presencia de 
sales de NaCl en la alimentación reduce considerablemente la densidad de 
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flujo de permeado en los procesos de NF (Van der Bruggen et al., 2005) 
(Jiraratananon et al., 2000).  
 
También se puede observar que los valores de la densidad de flujo de 
permeado en el estado estacionario resultaron similares para ambas 
membranas en las mismas condiciones de operación. Asimismo, en el rango de 
VFT estudiado, no se observó influencia de esta variable sobre la densidad de 
flujo de permeado. Esto es debido a que la densidad de flujo de permeado se 
ve poco afectada por las variaciones en la VFT a elevadas concentraciones de 
NaCl, de acuerdo con Koyuncu et al., 2004. Estos autores observaron un menor 
efecto del fenómeno de polarización por concentración del soluto (colorantes) 
en disoluciones con elevada fuerza iónica (con elevada concentración de NaCl). 
Sin embargo, sí que se observó una relación lineal entre PTM y la densidad de 
flujo de permeado.  
 
Teniendo en cuenta la similitud entre las densidades de flujo de 
permeado estacionarias obtenidas para ambas membranas, a las mismas 
condiciones de operación, que, como se verá con más detalle más adelante, el 
rechazo al cloruro sódico es similar para ambas membranas y que la 
membrana NF270 tiene mayor permeabilidad hidráulica, se puede establecer 
que la membrana NF270 sufre, en general, mayor ensuciamiento que la NF245. 
 
En la Figura 6.65 y en la Figura 6.66 se muestra la evolución de la 
densidad de flujo de permeado con el tiempo a 1.5 m·s-1 y a 5, 10 y 15 bar, 
para ambas membranas. Como se puede observar, al inicio del ensayo la 
densidad de flujo de permeado de la membrana NF270 sufrió un ligero 
descenso, que no tuvo lugar en los ensayos realizados con la NF245. Además, 
este descenso fue mayor conforme aumentaba la PTM.  
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Figura 6.65. Evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo para la 
membrana NF270 a recirculación completa y a 1.5 m·s
-1




Figura 6.66. Evolución de la densidad de flujo permeado con el tiempo para la 
membrana NF245 a recirculación completa y a 1.5 m·s
-1
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A continuación, se muestra en la Figura 6.67, la Figura 6.68, en Figura 
6.69 y en la Figura 6.70 la evolución de la densidad de flujo de permeado con 
el tiempo para el resto de condiciones de operación ensayadas con ambas 
membranas. En estas figuras se observa un comportamiento análogo al 




Figura 6.67. Evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo para la 
membrana NF270 a recirculación completa y a 0.5 m·s
-1
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Figura 6.68. Evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo para la 
membrana NF270 a recirculación completa y a 1.0 m·s
-1




Figura 6.69. Evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo para la 
membrana NF245 a recirculación completa y a 0.5 m·s
-1
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Figura 6.70. Evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo para la 
membrana NF245 a recirculación completa y a 1.0 m·s
-1
 y a 5, 10 y 15 bar. 
 
 
El bajo descenso de la densidad de flujo de permeado observado al 
inicio del ensayo pudo deberse a la elevada concentración de NaCl, ya que 
otros autores han obtenido comportamientos similares al tratar mediante NF 
disoluciones con concentraciones de NaCl superiores a 40 g·L-1 (Koyuncu et al., 
2004). Como ya se ha comentado, la concentración de NaCl en la salmuera de 
fermentación de aceitunas de mesa estilo español se encuentra alrededor de 
un 5-6% (p/v) (Sánchez Gómez et al., 2006) (Panagou, 2006) (Montaño et al., 
2003). En la presente Tesis Doctoral, la conductividad del permeado de la UF 
obtenida con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s-1 y 25ºC, tiene un valor 
promedio de 67 ± 7 mS·cm-1. Teniendo en cuenta la Figura 6.1, bajo la premisa 
de que prácticamente toda la conductividad de la muestra se debe a la 
presencia de iones Na+ y Cl-, la concentración de NaCl en las muestras de 
permeado de la UF osciló entre 40 y 50 g·L-1, valores ligeramente inferiores a 
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La elevada concentración de sales en las inmediaciones de la superficie 
de la membrana se asocia con un incremento de la hidrofilia de la membrana, 
lo que reduce la tendencia a la formación de torta (Wiesner y Aptel, 1996). 
Koyuncu et al., observaron que, al tratar por medio de NF disoluciones que 
contenían pigmentos y una elevada concentración de NaCl, no se producía 
ensuciamiento por formación de torta, sino que el ensuciamiento se producía 
fundamentalmente por adsorción, lo que concuerda con la pequeña 
disminución inicial de la densidad de flujo de permeado observada. (Koyuncu 
et al., 2004). 
 
 
6.7.4. Estudio de los protocolos de limpieza de las membranas 
 
El protocolo de limpieza se basó en sucesivos aclarados con agua de 
red y agua osmotizada (PL1_NF), según se ha explicado en el apartado 5.6.4.4. 
A modo de ejemplo, en la Figura 6.71 y en la Figura 6.72, se representa la 
evolución de la conductividad en la corriente de rechazo con el tiempo para la 
membrana NF245 durante el aclarado con agua de red y con agua osmotizada, 
respectivamente, tras el ensayo a 15 bar y 1.5 m·s-1. Como puede observarse, 
los tiempos de estas etapas de aclarado fueron bajos, entre 1.5 y 2 minutos en 
etapa de aclarado con agua de red y entre 5 y 6 minutos en etapa de aclarado 
con agua osmotizada. Las duraciones de estas etapas de aclarado fueron 
similares en todas las limpiezas realizadas para ambas membranas.  
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Figura 6.71. Evolución de la conductividad con el tiempo en la corriente de rechazo al 
utilizar agua de red durante la limpieza con el protocolo PL1_NF para la membrana 
NF245 tras el ensayo a 15 bar y 1.5 m·s
-1




Figura 6.72. Evolución de la conductividad con el tiempo en la corriente de rechazo al 
utilizar agua osmotizada durante la limpieza con el protocolo PL1_NF para la membrana 
NF245 tras el ensayo a 15 bar y 1.5 m·s
-1
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Sin embargo, en la última etapa de aclarado, con recirculación del 
rechazo con agua osmotizada a una PTM de 1 bar, el tiempo de aclarado 
resultó muy superior, aproximadamente 2 horas (Figura 6.73). Esto puede 
deberse a la baja densidad de flujo de permeado que se tiene a 1 bar.  
 
 
Figura 6.73. Evolución de la conductividad con el tiempo en la corriente de permeado 
a 1 bar, al utilizar agua de osmotizada con recirculación de rechazo, la limpieza con el 
protocolo PL1_NF para la membrana NF245 tras el ensayo a 15 bar y 1.5 m·s
-1
 (tercera 
etapa de este protocolo de limpieza). 
 
 
Mediante este protocolo, las membranas, independientemente de las 
condiciones de operación consideradas, mostraron unos valores de 
recuperación de la permeabilidad inicial muy similares. El promedio de 
recuperación de la permeabilidad inicial para la membrana NF245 fue de un 96 
± 4 %, mientras que para la membrana NF270 fue de un 92 ± 5 %. Por lo tanto, 
la efectividad del protocolo de limpieza fue ligeramente superior para la 
membrana NF245. Sin embargo, en todos los casos no se alcanzó la 
recuperación objetivo del 95% respecto de la densidad de flujo de permeado 
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fue necesario realizar el protocolo de limpieza química (PL2_NF), descrito en el 
apartado 5.6.4.4.  
 
Según se describe en dicho apartado, durante el PL2_NF, después de 
realizar la limpieza química, se procedió realizar un aclarado siguiendo el 
PL1_NF. En esta ocasión, la duración de las etapas de aclarado fueron entre 4 y 
5 minutos en etapa de aclarado con agua de red, entre 9 y 10 minutos en etapa 
de aclarado con agua osmotizada y entre 50 y 60 minutos en etapa de aclarado 
con agua osmotizada, con recirculación del rechazo a una PTM de 1 bar. 
 
Respecto a la eficiencia de limpieza del PL2_NF, se observó que al 
utilizar NaOH mejoró la recuperación de la permeabilidad inicial de la 
membrana NF245 alrededor de un 6 ± 2% y la de la membrana NF270 alrededor 
de un 4 ± 2% alcanzando una recuperación promedio final de un 98 ± 3% y de 
un 95 ± 3%, respectivamente. Sin embargo, la etapa de limpieza química con 
ácido cítrico no mejoró la permeabilidad hidráulica de la membrana.  
 
Estos resultados indican que las membranas sufrieron un mayor 
ensuciamiento debido principalmente más a compuestos orgánicos que a 
compuestos inorgánicos. Además, si se tiene en cuenta que, al inicio de los 
ensayos, la membrana NF270 mostró una ligera caída de la densidad de flujo 
de permeado que fue prácticamente despreciable en el caso de la membrana 
NF245 y, de acuerdo con las observaciones realizadas por Koyuncu et al. para 
muestras con una elevada concentración de NaCl, se puede concluir que el 
ensuciamiento por formación de torta fue mayor para la membrana NF270 que 
para la NF245 (Koyuncu et al., 2004). Esta puede ser la causa por la cual la 
limpieza resultó menos efectiva para la membrana NF270. 
 
 
6.7.5. Caracterización de los permeados 
 
La Figura 6.74 muestra los resultados de la eliminación de color en los 
ensayos realizados con ambas membranas en el estado estacionario. Se 
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observó una eliminación del color superior al 88% en todos los ensayos 
realizados, siendo ligeramente superior en el caso de la membrana NF270. No 
obstante, el valor final del color resultó similar en los permeados obtenidos 
con ambas membranas. El color promedio de los permeados obtenidos con la 
membrana NF245 fue de 0.015 ± 0.006, y el de los obtenidos con la membrana 
NF270 fue de 0.012 ± 0.004. La diferencia observada entre el porcentaje de 
eliminación del color mediante ambas membranas se puede deber al mayor 
ensuciamiento que sufre la membrana NF270, lo que favorece el rechazo a los 
compuestos que aportan color. Por otro lado, se puede apreciar también que 
la eliminación de color tiende a aumentar ligeramente al aumentar la PTM, 
mientras que no se observó influencia de la VFT sobre la eliminación de color. 
El efecto de la presión se puede relacionar con el aumento del ensuciamiento, 
así como también con el aumento notable de la densidad de flujo de 
permeado que se observa al aumentar la PTM. 
 
 
Figura 6.74. Eliminación del color a las distintas condiciones de operación aplicadas 
durante la NF con recirculación, con las membranas NF245 y NF270, al utilizar como 
alimentación salmuera residual previamente ultrafiltrada a 3 bar, 2.2 m·s
-1
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En la Figura 6.75 se muestra el rechazo a la DQO para ambas 
membranas una vez alcanzado el estado estacionario a las diferentes 
condiciones de operación ensayadas de PTM y de VFT. 
 
 
Figura 6.75. Rechazo a la DQO a las distintas condiciones de operación aplicadas 
durante la NF con recirculación, con las membranas NF245 y NF270, al utilizar como 
alimentación salmuera residual previamente ultrafiltrada a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC. 
 
 
En el caso de la membrana NF245, se observa que al aumentar el valor 
de ambas variables el rechazo a la DQO aumenta, lo que corresponde a lo 
esperado. Sin embargo, en el caso de la membrana NF270, se aprecia una 
menor influencia de la VFT. Para esta misma membrana, se puede observar 
que, para una misma VFT, al incrementar la PTM de 5 a 10 bar se produce un 
aumento en el rechazo a la DQO. Sin embargo, este aumento deja de 
apreciarse al incrementar la PTM de 10 a 15 bar. 
 
Si se comparan los rechazos a la DQO obtenidos con ambas 
membranas para las mismas condiciones de operación, se observa que la 
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embargo, esta diferencia disminuye al aumentar la VFT y la PTM, llegándose a 
obtener los mayores rechazos a la DQO para la membrana NF245 a 10 y 15 bar 
con una VFT de 1.5 m·s-1. En estas condiciones se alcanzaron valores del 65.5% 
y 64.7%, respectivamente, para cada PTM. 
 
Según Zirehpour et al., la membrana NF270 ofrece un elevado 
coeficiente de rechazo a la DQO en las aguas residuales de la producción de 
aceite de oliva (Zirehpour et al., 2015). Estos autores determinaron los 
coeficientes de rechazo de la DQO en función del PTM (de 5 a 20 bar) y 
obtuvieron un rechazo a la DQO entre un 68 y un 90% al tratar estas aguas 
residuales, superiores a los obtenidos en la presente Tesis Doctoral. Asimismo, 
Coskun et al. consiguieron, con la membrana NF270, un rechazo a la DQO 
(79.2%) superior al alcanzado en la presente Tesis Doctoral al nanofiltrar a 10 
bar el permeado de UF obtenido al tratar aguas residuales de la producción de 
aceite de oliva (Coskun et al., 2010). No obstante, en estos dos estudios, se 
debe tener en cuenta que, aunque la alimentación utilizada presentaba una 
mayor concentración de DQO (57100 mg·L-1 y 17700 mg·L-1, respectivamente) 
que la empleada en este trabajo, su conductividad era muy inferior (12.8 
mS·cm-1 y 5.3 mS·cm-1, respectivamente). Según diversos autores, el menor 
rechazo a la DQO obtenido en la presente Tesis Doctoral, se puede atribuir a la 
elevada concentración de sales (Majewska-Nowak et al., 1996).  
  
En la Figura 6.76 se muestra el rechazo a los compuestos fenólicos 
obtenido al nanofiltrar a diferentes condiciones de operación.  
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Figura 6.76. Rechazo a los compuestos fenólicos totales a las distintas condiciones de 
operación aplicadas durante la NF con recirculación, con las membranas NF245 y 
NF270, al utilizar como alimentación salmuera residual previamente ultrafiltrada a 3 
bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC. 
 
 
Como se puede apreciar, el rechazo a los compuestos fenólicos fue 
muy superior en el caso de la membrana NF270 que en el de la NF245, para 
todas las condiciones de operación ensayadas. Además, se observa que 
conforme aumenta la PTM el rechazo a estos compuestos se incrementa, que 
es lo esperado debido a que la densidad de flujo de permeado aumenta con la 
presión de manera muy acusada. No obstante, el rechazo fue mucho más bajo 
que el obtenido por otros autores, que se comentarán más adelante (Giacobbo 
et al., 2013) (Zirehpour et al., 2015), lo cual es interesante desde el punto de 
vista de la recuperación de compuestos fenólicos en la corriente de permeado. 
Al igual que en el caso de la DQO, este bajo rechazo puede ser atribuido a la 
elevada concentración de sales.  
 
En la Figura 6.76 se puede observar también que, para ambas 
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1.0 m·s-1. El mayor rechazo a estos compuestos fue de un 71% para la 
membrana NF270 y de un 35% para la membrana NF245. Mientras que el 
menor rechazo se consiguió a 1.0 m·s-1 y a 5 bar, siendo alrededor de un 49% 
para la membrana NF270 y de un 15% para la NF245.  
 
En la bibliografía, a partir de trabajos realizados con aguas residuales 
procedentes de diferentes industrias alimentarias, se indica que la membrana 
NF270 tiene un alto rechazo a los compuestos fenólicos, especialmente a 
aquellos presentes en las aceitunas. Sin embargo, no se han encontraron 
trabajos similares realizados con la membrana NF245. En el estudio realizado 
por Zirehpour et al., en el que se nanofiltró el agua residual procedente de la 
elaboración de aceite de oliva, se obtuvo un rechazo a los compuestos 
fenólicos cercano al 84% con membrana NF270, a una presión de 5 bar 
(Zirehpour et al., 2015). Asimismo, con esta misma membrana, Giacobbo et al., 
tratando efluentes procedentes de la industria del vino, los cuales contienen 
compuestos fenólicos similares a los presentes en las aceitunas, consiguieron 
rechazos a dichos compuestos próximos al 94% (Giacobbo et al., 2013). 
 
En la Figura 6.77 se muestra el ratio compuestos fenólicos/DQO en los 
permeados obtenidos a las diferentes condiciones de operación para ambas 
membranas y se compara con el valor promedio de dicho ratio en la 
alimentación de la NF. Se puede observar que, en la corriente de permeado, el 
ratio compuestos fenólicos/DQO disminuye con respecto al valor de la 
alimentación en el caso de la membrana NF270, mientras que aumenta en el 
caso de la membrana NF245. Estos resultados tienen relación con el rechazo a 
la DQO comentado previamente. En esta misma figura, se observa que el 
mayor aumento en dicho ratio se consigue con la membrana NF245 a 1.5 m·s-1 
y a 15 bar, con un valor de 0.195 mg ty eq/mg O2. 
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Figura 6.77. Ratio compuestos fenólicos/DQO obtenido en el permeado de la NF con 
recircualción, con las membranas NF245 y NF270, a las distintas condiciones de 
operación aplicadas y al utilizar como alimentación salmuera residual previamente 
ultrafiltrada a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC. 
 
 
De la misma manera, también se ha determinado el rechazo a las sales 
(Figura 6.78). Se puede observar que el rechazo a las sales tuvo una mayor 
dependencia de la variación de la PTM que de la VFT. Como se puede 
apreciar, el rechazo a las sales aumentó al incrementar la PTM. Si se considera 
la Tabla 6.31, se puede comprobar que la densidad de flujo de permeado 
también aumentó notablemente al aumentar la PTM. El rechazo a los solutos 
y, por lo tanto, también a las sales, aumentó al aumentar la densidad de flujo 
de permeado, puesto que de este modo disminuye la concentración de dichos 
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Figura 6.78. Rechazo de la conductividad a las distintas condiciones de operación 
aplicadas durante la NF con recirculación, con las membranas NF245 y NF270, al utilizar 
como alimentación salmuera residual previamente ultrafiltrada a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC 
 
 
El mayor rechazo a las sales se obtuvo a una PTM de 15 bar para 
ambas membranas, obteniéndose un rechazo final comprendido entre un 19% 
y un 25%. Si se comparan ambas membranas, no se observa que ninguna de 
las dos ofrezca un rechazo superior a la otra. Sin embargo, en el trabajo 
realizado por Kappel et al., en el que se comparó el rechazo a las distintas sales 
contenidas en el efluente de un bioreactor de membranas cuyo influente era 
un agua residual de una red municipal (NaCl, CaCl2, MgSO4 y Na2HPO4) con 
ambas membranas, sí que se encontraron diferencias (Kappel et al., 2014). En 
este estudio se nanofiltró a una PTM de 11 bar dicha agua residual, 
observándose que la membrana NF270 presentaba un rechazo a los iones Na+ 
y Cl- menor que la membrana NF245. No obstante, cabe destacar, que la 
concentración de estas sales (159 y 309 mg·L-1, respectivamente) era muy 
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Finalmente, si se consideran conjuntamente todos los resultados 
obtenidos, se puede comprobar que el mayor rechazo a la DQO se consiguió 
para ambas membranas a 1.5 m·s-1 y, principalmente para la membrana NF245 
a 10 y 15 bar. Además, la membrana NF245 obtuvo menor rechazo a los 
compuestos fenólicos que la NF270. El menor rechazo para la membrana 
NF245 se consiguió a 1.0 m·s-1. Sin embargo, teniendo en cuenta 
simultáneamente el rechazo a ambos parámetros, se observa que el ratio 
compuestos fenólicos/DQO más elevado en la corriente de permeado se 
consiguió para la membrana NF245 a 1.5 m·s-1 y a 15 bar. Asimismo, el mayor 
rechazo a las sales se consiguió trabajando a la mayor PTM considerada. 
Además, para las mismas condiciones de operación, las densidades de flujo de 
permeado para ambas membranas fueron muy similares, obteniéndose el 
mayor valor a 15 bar. Por otro lado, también se observó que, para las mismas 
condiciones de operación, la membrana NF270 sufrió un ensuciamiento más 
severo que la membrana NF245 y fue más difícil de limpiar. Por lo tanto, a 
partir de los resultados obtenidos, la membrana y las condiciones de operación 
seleccionadas como óptimas para la recuperación de compuestos fenólicos son 
las siguientes: membrana NF245, velocidad tangencial de 1.5 m·s-1 y PTM de 15 
bar. Con estas condiciones de operación se ha conseguido un permeado con la 
menor carga orgánica y contenido salino y una mayor concentración de 
compuestos fenólicos además de tener un menor ensuciamiento y una mejor 
limpieza de la misma. 
 
En la Tabla 6.32 se muestra la caracterización del permeado final 
obtenido con la NF245 trabajando en las condiciones seleccionadas. Como 
se puede observar, a estas condiciones, la DQO en la corriente de 
permeado se redujo alrededor de un 64.7%, con una pérdida de fenoles 
alrededor de un 35.2%. El ratio de compuestos fenólicos/DQO aumentó 
hasta 0.195 mg ty eq/mg O2, consiguiéndose un enriquecimiento de dichos 
compuestos en el permeado.  
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Tabla 6.32. Caracterización del permeado obtenido con la membrana NF245 con 
recirculación a 15 bar, 1.5 m·s
-1
 y 25ºC y porcentaje de rechazo alcanzado al utilizar 
como alimentación salmuera residual previamente ultrafiltada a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25 ºC. 





pH 4.9 ± 0.1 - 
Conductividad (mS·cm
-1
) 51.5 ± 0.4 25.4 
Color 0.021 ± 0.001 91.4 
Turbidez (NTU) n.d. 100 
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 1960 64.7 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosoleq) 383.1 ± 12.5 35.2 
a
DS: desviación estándar. 
 
 
En esta tabla, se puede observar que la turbidez se elimina 
completamente y la eliminación del color es de alrededor de un 91%. La 
conductividad a estas condiciones disminuye en un 25% y el pH de la muestra 
no varía con respecto a la corriente de alimento.  
 
Asimismo, como ya se ha comentado anteriormente, a partir del valor 
de la medida de compuestos los compuestos fenólicos, bajo la consideración 
de que todos los compuestos fenólicos son tirosol, se puede estimar la DQO 
aportada por los mismos. A partir de dicha consideración, en el permeado 
obtenido con la membrana NF245 a 15 bar, 1.5 m·s-1 y 25 ºC, se tuvo que la 
DQO aportada por los compuestos fenólicos fue de 838 mg O2·L
-1, lo que 
supone aproximadamente un 43% de la DQO total, mientras que en la 
alimentación la DQO aportada por los compuestos fenólicos suponía 
aproximadamente un 20 ± 2%. 
 
Además, aparte de la DQO que aportan los compuestos fenólicos, 
también se debe tener en consideración las posibles interferencias producidas 
por los iones Cl- en la determinación de la DQO. Según se explicó en el 
apartado 5.5.7, para muestras con baja DQO y elevada conductividad, medidas 
con los kits LCK 114, a pesar de que la concentración de iones cloruro fue 
  6. Resultados 
309 
inferior al valor marcado por el fabricante para considerar la interferencia, la 
concentración de DQO se encontró en su límite inferior del kit. De acuerdo a lo 
comentado en dicho apartado, se estima que la DQO que aportan los iones 
cloruro es de aproximadamente 177 mg O2·L
-1. Por tanto, se obtiene que 
aproximadamente, el 47% de la DQO total fue aportada por los compuestos 
fenólicos, lo que aconsejaría introducir un proceso más de separación.  
 
En la Figura 6.79 se muestra el perfil fenólico del permeado de la NF 
obtenido con la membrana NF245 a 15 bar, 1.5 m·s-1 y 25 ºC. Se puede 




Figura 6.79. Perfil fenólico del permeado de la NF obtenido con la membrana NF245 
con recirculación a 15 bar, 1.5 m·s
-1
 y 25 ºC al utilizar como alimentación salmuera 
residual previamente ultrafiltada a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25 ºC. HQ: hidroquinona; HTY: 
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6.8. Ensayo de NF con concentración empleando como 
alimentación el permeado obtenido en la UF 
 
Este ensayo se realizó dos días después de obtener los permeados de 
UF descritos en el apartado 6.6.4 y durante ese intervalo de tiempo la mezcla 
de ambos se conservó en nevera a 5ºC. En la Tabla 6.33 se muestra la 
caracterización de la mezcla de ambos permeados, que corresponden a la 
alimentación de este ensayo.  
 
Tabla 6.33. Caracterización promedio de la mezcla de los permeados de UF (E1 y E2), 
obtenidos con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25 ºC. 
Parámetro Valor promedio Desviación estándar 
pH 4.3 ± 0.1 
Conductividad (mS·cm
-1
) 66.7 ± 0.3 
Color  0.231 ± 0.005 
DQO soluble (mg·L
-1
) 10175 ± 22.3 
Compuestos fenólicos (mg· L
-1
 Tirosol eq) 1161.0 ± 10.6 
 
 
En la tabla se aprecia un aumento del color del permeado con respecto 
a los valores mostrados en la Tabla 6.27. Como ya se ha explicado, este 
aumento de color se debe a la degradación de compuestos fenólicos durante 
el almacenamiento, aunque no se apreció una variación en la concentración de 
compuestos fenólicos totales. Esto puede ser debido a la elevada 
concentración de compuestos fenólicos presentes en esta muestra (Zafra-
Gómez et al., 2011), tal y como se comentara más adelante en el apartado 6.9. 
 
Además, comparando estos permeados con el alimento de la UF, se 
obtuvo una reducción de un 39% de la DQO y de un 6% para los compuestos 
fenólicos, siendo el perfil fenólico similar (Figura 6.80).  
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Figura 6.80. Perfil fenólico de la alimentación y del permeado de la UF obtenido con la 
membrana UP005 a 3 bar y 2.2 m·s
-1
, empleado como alimentación en el ensayo de NF 
con concentración. HQ: hidroquinona; HTY: hidroxitirosol; TY: tirosol. 
 
 
El recorte de la membrana NF245 utilizado en este bloque de ensayos, 
mostró una permeabilidad hidráulica de 4.2 L·h-1·m-2·bar-1. Como se puede 
comprobar, la permeabilidad hidráulica de este nuevo recorte tiene un valor 
de magnitud similar al obtenido en el apartado 6.7.2, aunque porcentualmente 
resulta ligeramente inferior, en torno a un 13%. 
 
 
6.8.1. Estudio de la densidad de flujo de permeado 
 
En la Figura 6.81 se representa la evolución de la densidad de flujo de 
permeado con el FRV para un volumen de alimentación de 3 L, una PTM de 15 
bar, una VFT de 1.5 m·s-1, una temperatura de 25ºC y un área de membrana de 
0.0072 m2. Se observó un ligero descenso de la densidad de flujo de permeado 
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permeado se redujo un 24%, pasando de un valor inicial de 17.5 L·h-1·m-2 a un 
valor en torno a 13.3 L·h-1·m-2, para un FRV de 1.36.  
 
La densidad de flujo de permeado inicial es un 16% inferior a la 
obtenida en los ensayos de NF realizados a concentración constante (apartado 
6.7.3) en las mismas condiciones de operación (20.9 L·h-1·m-2). Esta variación 
puede deberse a que el nuevo recorte tiene una permeabilidad hidráulica 
ligeramente inferior y a la mayor presencia de compuestos orgánicos. 
 
 
Figura 6.81. Variación de la densidad de flujo de permeado en función del FRV con la 
membrana NF245, para un volumen de alimentación de 3 L, a 15 bar, 1.5 m·s
-1
 y 25ºC. 
 
 
6.8.2. Estudio de los protocolos de limpieza de la membrana 
 
A pesar de observarse este descenso de la densidad de flujo de 
permeado, el protocolo de limpieza, PL1_NF, basado en sucesivos aclarados 
con agua de red y agua osmotizada resultó suficiente para conseguir la 
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6.8.3. Caracterización de las corrientes 
 
Como se puede observar en la Figura 6.82, el pH de la alimentación fue 
ligeramente superior al pH de la corriente de permeado, lo que no se apreció 
en los ensayos a concentración constante. Además, conforme se concentra la 
alimentación, el pH de ambas corrientes sufre un leve aumento. Es posible 
que, debido a la agitación causada durante el proceso de NF, se favorezca la 
incorporación de oxígeno a la muestra, lo que produce la oxidación de algunos 
compuestos y, con ello, ese leve aumento del pH. Si se analiza la evolución del 
color en la corriente de rechazo (Figura 6.83), se observa que a lo largo del 
ensayo el color del rechazo aumentó de modo notable, casi duplicando su 
valor. Este aumento del color, junto con un ligero aumento del pH, también se 
observó en el permeado de la UF, lo que puede atribuirse a una oxidación, 
como se verá más adelante en el apartado 6.9, donde se analiza la estabilidad 
de los permeados obtenidos. En el caso del permeado, su color se mantuvo 
prácticamente constante y con un valor muy reducido, siendo el rechazo a este 
parámetro superior al 95%. 
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Figura 6.82. Variación del pH en las corrientes de permeado y rechazo en función del 







Figura 6.83. Variación del color en las corrientes de permeado y rechazo en función del 
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En la Figura 6.84, la Figura 6.85 y la Figura 6.86 se muestra, 
respectivamente, la evolución de la conductividad, de la DQO y de la 
concentración de compuestos fenólicos con el FRV en las corrientes de 
permeado y rechazo. Se puede observar que, en la corriente de permeado, la 
conductividad aumentó ligeramente con el FRV, mientras que la DQO y la 
concentración de compuestos fenólicos permanecieron prácticamente 
constantes. Asimismo, en la Figura 6.84 se aprecia también un leve aumento 
de la conductividad de la corriente de rechazo conforme ésta se va 
concentrando. Sin embargo, en esta corriente, el aumento de la DQO y de la 
concentración de compuestos fenólicos con el FRV fue ligeramente más 
acusado (Figura 6.85 y Figura 6.86).  
 
 
Figura 6.84. Variación de la conductividad en las corrientes de permeado y rechazo en 
función del FRV, para un volumen de alimentación de 3 L con la membrana NF245, a 
15 bar, 1.5 m·s
-1
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Figura 6.85. Variación de la DQO en las corrientes de permeado y rechazo en función 
del FRV, para un volumen de alimentación de 3 L con la membrana NF245, a 15 bar, 
1.5 m·s
-1




Figura 6.86. Variación de la concentración de compuestos fenólicos en las corrientes 
de permeado y rechazo en función del FRV, para un volumen de alimentación de 3 L 
con la membrana NF245, a 15 bar, 1.5 m·s
-1
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De este modo, el rechazo a la DQO y a los compuestos fenólicos 
aumentó conforme éstos se fueron concentrando, tal y como muestra la Figura 




Figura 6.87. Variación del rechazo a la conductividad, a la DQO y a los compuestos 
fenólicos totales conforme aumenta el FRV, para un volumen de alimentación de 3 L 
con la membrana NF245, a 15 bar, 1.5 m·s
-1
 y 25ºC. 
 
 
Sin embargo, el rechazo a las sales disminuyó con el FRV (Figura 6.87). 
Esto se debe a que al aumentar la concentración de sales de NaCl en la 
corriente de rechazo se favorece su paso a través de la membrana, a la vez que 
disminuye la densidad de flujo de permeado debido al incremento del 
gradiente de presión osmótica (Cadotte et al., 1988).  
 
Si se comparan estos resultados con los obtenidos a las mismas 
condiciones de operación en el ensayo a recirculación completa, se puede 
comprobar que, en este caso, el rechazo fue inferior. Al inicio del ensayo 
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totales y un 17% para la conductividad, mientras que en los ensayos a 
recirculación completa los rechazos fueron de un 65%, un 35% y un 25%, 
respectivamente. En el ensayo de NF con concentración de la alimentación, la 
muestra contenía una mayor concentración de DQO y fenoles totales. Puesto 
que se ha observado que un aumento en la concentración de ambos 
parámetros produce un aumento del rechazo, se esperaba que el rechazo a la 
DQO y a los fenoles totales fuesen superiores en este caso. Esta diferencia en 
los valores de los rechazos obtenidos con respecto a lo esperado podría 
deberse a una diferencia en las características de los recortes que se utilizaron 
en ambos bloques de ensayos. De hecho, la permeabilidad hidráulica del 
recorte empleado en los ensayos con concentración fue un 13% inferior que la 
del recorte empleado en los ensayos a recirculación completa. 
 
Si se compara el ratio compuestos fenólicos/DQO en las corrientes de 
rechazo y permeado (Figura 6.88) frente al FRV, se puede apreciar que, por un 
lado, no existieron variaciones significativas. Por otro lado, la corriente de 
permeado se enriqueció en compuestos fenólicos frente a la corriente de 
rechazo. El valor de ratio promedio obtenido en la corriente de permeado fue 
del mismo orden de magnitud que el obtenido a recirculación completa. Sin 
embargo, cabe destacar que, en los ensayos a recirculación completa, el grado 
de enriquecimiento alcanzado resultó superior, pues el alimento de partida 
tenía menor concentración de compuestos fenólicos.  
 
  6. Resultados 
319 
 
Figura 6.88. Variación del ratio compuestos fenólicos/DQO en las corrientes de 
permeado y rechazo en función del FRV, para un volumen de alimentación de 3 L con 
la membrana NF245, a 15 bar, 1.5 m·s
-1
 y 25ºC. 
 
 
En la Tabla 6.34 se muestra la caracterización del volumen final de 
permeado y de rechazo obtenidos, para un FRV de 1.36 en la etapa de NF. 
Comparando con la alimentación utilizada en este ensayo (Tabla 6.33), se 
observa que el pH en el permeado no varío con respecto al pH de la 
alimentación, mientras que en el rechazo final aumentó ligeramente. 
Comparando el permeado final con la alimentación inicial, la reducción del 
color fue superior al 85%, mientras que la eliminación de sales fue de apenas 
un 17%. En el caso del color, se observa una desviación entre el valor final 
obtenido en el permeado (0.034) y entre el valor medido en cada instante en la 
corriente de permeado (aproximadamente 0.013). Esto es debido a que el 
permeado sufre una ligera oxidación mientras es recogido. En la Figura 6.89 se 
muestra el permeado de la NF nada más ser obtenido, donde se observa que 
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Figura 6.89. Permeado de la NF obtenido con la membrana NF245 en el ensayo a 
concentración con 3 L de alimentación a 15 bar, 1.5 m·s
-1
 y 25ºC. 
 
 
Asimismo, permeado final obtenido presenta una DQO final un 54% 
inferior respecto a la de la alimentación, siendo la pérdida de compuestos 
fenólicos próxima al 27%. El ratio compuestos fenólicos/DQO, para un FRV de 
1.36, ha aumentado, pasando de 0.114 mg ty eq/mg O2 en la alimentación a 
0.184 mg ty eq/mg O2 en el volumen final de permeado y se ha reducido en el 
rechazo final obtenido (0.103 mg ty eq/mg O2). Igual que se determinó al final 
del apartado anterior, 6.7.5 la DQO aportada por los compuestos fenólicos en 
la alimentación (Tabla 6.33), supuso aproximadamente un 25% de la DQO 
total, mientras que la DQO aportada por los compuestos fenólicos supuso un 








  6. Resultados 
321 
Tabla 6.34. Caracterización promedio del volumen final de permeado y de rechazo 
obtenidos con la membrana NF245 para un FRV de 1.36. Condiciones de operación: 
volumen de alimentación 3 L, 15 bar, 1.5 m·s
-1
 y 25ºC. 
Parámetro Permeado Rechazo 




pH 4.3 (± 0.1) 4.4 (± 0.1) 
Conductividad (mS·cm
-1
) 55.6 66.8 
Color 0.034 0.382 
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 4600 11525 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) 847.9 (± 4.0) 1188.9 (± 9.8) 
 
 
El perfil fenólico del permeado final obtenido se muestra en la Figura 
6.90. Como puede observarse, la señal de intensidad obtenida para el 
hidroxitirosol y para el tirosol en el permeado es superior a la obtenida en la 
alimentación. En este caso, en el proceso previo de extracción antes del 
análisis cromatográfico, la masa seca obtenida a partir del permeado final fue 
en torno a un 25% inferior a la obtenida para la alimentación, lo que es 
indicativo de que se está reduciendo la concentración de compuestos 
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Figura 6.90. Perfil fenólico de la alimentación y del permeado final de la NF para un 
FRV de 1.36, con la membrana NF245 a 15 bar, 1.5 m·s
-1
 y 25ºC, y partiendo de un 
volumen de alimentación de 3 L. HQ: hidroquinona; HTY: hidroxitirosol; TY: tirosol. 
 
 
Finalmente, si se compara el permeado final obtenido en la etapa de 
NF, con respecto a la alimentación inicial (Tabla 6.26), se observa, tras los 
procesos de membranas de UF y NF, que la reducción de los SST y la turbidez 
fue total. La reducción de la conductividad fue alrededor de un 18% y la 
reducción del color fue superior al 95%. Asimismo, la reducción de la DQO fue 
próxima a un 73%, con una pérdida de compuestos fenólicos totales en torno 
al 31%. El permeado final se ha enriquecido en compuestos fenólicos 
(hidroxitirosol y tirosol), aumentando el ratio compuestos fenólicos/DQO un 
60%. Sin embargo, como ya se ha comentado, todavía hay una fuerte 
presencia de compuestos orgánicos que aportan DQO en el permeado de la 
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6.9. Estabilidad de las muestras con el paso del tiempo 
 
Como se ha comentado, a lo largo de los procesos de membranas, los 
distintos permeados obtenidos sufrieron una variación de su color. El 
permeado de la UF vario de color durante el periodo de almacenamiento 
refrigerado, lo que es indicativo de una posible degradación u oxidación de 
algunos de los compuestos presentes en estas corrientes, especialmente los 
compuestos fenólicos. Las disoluciones de hidroxitirosol en agua se oscurecen 
después de unas horas, probablemente debido a su oxidación (Zafra-Gómez et 
al., 2011). Este oscurecimiento de las muestras también se observó en el 
permeado de la NF, produciéndose, además, de forma más rápida que en el 
permeado de la UF. En la Figura 6.91 se observa la coloración que presentó el 
permeado de la NF (Figura 6.89) tras 24 horas a temperatura ambiente. 
 
 
Figura 6.91. Aspecto del permeado de la NF obtenido con la membrana NF245 a 15 
bar, 1.5 m·s
-1
 y 25ºC, tras 24 horas a temperatura ambiente. 
 
 
Sin embargo, las muestras de salmuera residual sin tratar no 
presentaron variación de color durante el transcurso de los días. Esto puede 
deberse a que los bidones se recibían completamente llenos y, además, como 
se ha comentado, algunos de ellos presentaban una capa bastante gruesa de 
sobrenadante, lo que aseguró que la muestra se encontrase en condiciones 
anaerobias. Esto está de acuerdo con los resultados observados por Brenes et 
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al., quien indicó que bajo estas condiciones la entrada de oxígeno en el seno 
de la disolución es mínima y, por lo tanto, el proceso de oxidación es muy 
reducido (Brenes et al., 1995). 
 
Al ultrafiltrar las muestras estas condiciones varían, lo que acelera su 
degradación. Por este motivo, hasta su posterior procesamiento, los 
permeados de la UF se conservaron a 5ºC o a -20ºC, en función del tiempo 
transcurrido desde su obtención hasta su uso en la siguiente etapa. No 
obstante, se observó que las muestras conservadas durante un mes a 5ºC 
sufrían un aumento del color y una ligera disminución de la concentración de 
compuestos fenólicos totales, en torno a un 4-5% (Figura 6.92).  
 
 
Figura 6.92. Evolución de la concentracion de compuestos fenólicos totales en una 
muestra de permeado obtenida con la membrana UP005 a 3 bar y 2.2 m·s
-1
, y 
conservada a 5 ºC. 
 
 
Sin embargo, esta variación no se observó en las muestras conservadas 
a -20ºC. En el trabajo realizado por Zafra, 2011 se observó un comportamiento 
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Gómez et al., 2011). Estos autores también demostraron que la concentración 
de hidroxitirosol influía en la degradación de las disoluciones, aumentando 
dicha degradación al disminuir la concentración. Para las distintas 
concentraciones de hidroxitirosol (250, 25 y 2.5 mg·L-1) conservadas a -20ºC la 
degradación de este compuesto, después de una semana, no fue detectable. 
Para la mayor concentración ensayada (250 mg·L-1), después de una semana, la 
degradación de este compuesto a 5ºC resultó ser de alrededor de un 10%, 
mientras que para la menor concentración (2.5 mg·L-1) la degradación se 
consideró completa a los 4 días (Zafra-Gómez et al., 2011). En la presente Tesis 
Doctoral, la degradación de los compuestos fenólicos fue inferior, debido a que 
las muestras analizadas poseían una mayor concentración de este compuesto. 
 
Como se ha mencionado, en el permeado de la NF también se observó 
un aumento de la coloración. En base a este hecho, y teniendo en cuenta los 
resultados mostrados en el apartado 6.3, se estudió la influencia de la 
variación del pH en el permeado de la NF. Para ello, se partió de la muestra del 
permeado obtenido con la membrana NF245, con una concentración de 
compuestos fenólicos próxima a 400 mg·L-1. Se varió su pH y se estudió la 
evolución de la concentración de compuestos fenólicos cuando la muestra 
estaba expuesta al ambiente. 
 
Como puede observarse en la Figura 6.93, la muestra presentó un 
cambio de coloración inmediato cuando fue sometida a un pH básico. Dicho 
cambio de coloración se debió a un proceso de oxidación. Asimismo, también 
se observa que, conforme transcurre el tiempo, la muestra al pH original del 
permeado se va oscureciendo hasta tomar una tonalidad más oscura que la de 
pH básico al cabo de 6 días.  
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Figura 6.93. Cambio de coloración que presentó el permeado de la nanofiltración con 
la membrana NF245 (obtenido a 15 bar y 1.5 m·s
-1
) a distintos valores de pH. A: tiempo 
inicial, inmediatamente después de variar el pH de las muestras; B: 1 día después de 
variar el pH; C: 3 días después; D: 6 diás después. 
 
 
La Figura 6.94 representa la disminución en la concentración de 
compuestos fenólicos que presentó el permeado de la NF245 a distintos 
valores de pH considerados. Se puede observar como el cambio de color iba 
acompañado por una variación en la concentración de los compuestos 
fenólicos totales presentes en las muestras. Así, al incrementar el pH de la 
muestra hasta pH = 9, se observó un cambio inmediato de color y, se produjo 
una disminución de la concentración de compuestos fenólicos, en torno a un 
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16%. Sin embargo, al pH más ácido considerado (pH = 2) la concentración 
apenas varió. Según se puede observar en esta figura, que la concentración de 
compuestos fenólicos en las muestras al pH original (pH = 4.5) disminuyó con 
el tiempo. Además, también se observa que la concentración de compuestos 
fenólicos disminuyó rápidamente a pH básico, alcanzando un valor 
estacionario para el periodo de días considerados. Sin embargo, al pH original 
de la muestra la disminución de la concentración fue más progresiva, 
observándose una concentración de compuestos fenólicos similar a la del pH 
básico el sexto día. 
 
 
Figura 6.94. Porcentaje de la concentracion de compuestos fenólicos en función del 
tiempo en el permeado de la NF245 (obtenido a 15 bar y 1.5 m·s
-1




En la Figura 6.94, también se observa que, en el periodo de tiempo 
considerado, la degradación de los compuestos fenólicos no fue completa, 
alcanzándose un estado estacionario. Esto es debido a que los compuestos 
fenólicos presentes en el permeado de la NF (tirosol e hidroxitirosol) no se 
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compuestos fenólicos muestra una rápida degradación al inicio, seguida de una 
degradación más gradual. Este comportamiento podría deberse a que el 
hidroxitirosol posee una capacidad antioxidante mucho mayor que el tirosol 
(Baldioli et al., 1996) (Carrasco-Pancorbo et al., 2005), por lo que tiende a 
oxidarse antes. Además, la degradación del hidroxitirosol en disolución acuosa 
está relacionada con la presencia de oxígeno en el seno de la disolución (García 
et al., 1996). Conforme se oxida el hidroxitirosol la concentración de oxígeno 
en el seno de la disolución disminuye, y la difusión del oxígeno del aire a una 
disolución acuosa es lento. 
 
Si se compara la degradación del permeado de la NF con la del 
permeado de la UF (Figura 6.92), se puede comprobar que la degradación del 
permeado de la NF es muy superior. Este hecho se debe a la diferente 
temperatura de almacenamiento, ya que el permeado de la UF se conservó a 
5ºC, mientras que el permeado de la NF estaba a temperatura ambiente, y, 
también, a la diferente concentración de compuestos fenólicos, la cual era 
inferior en el permeado de la NF (Zafra-Gómez et al., 2011). Asimismo, de 
acuerdo con estos autores, la oxidación del hidroxitirosol es mayor en aguas 
con una elevada mineralización y en agua de red. En este trabajo, las muestras 
presentaban una elevada concentración salina, lo que favoreció la 
degradación. 
 
Como se ha comentado, los compuestos fenólicos presentes en la 
salmuera de fermentación de las aceitunas de mesa estilo español son 
principalmente tirosol e hidroxitirosol. En la presente Tesis Doctoral, se ha 
estudiado la degradación del tirosol, para lo que se ha preparado una 
disolución modelo de este compuesto en agua osmotizada con una 
concentración similar a la concentración de tirosol equivalente en el permeado 
de la NF (400 mg·L-1). Esta muestra se sometió también a las mismas 
variaciones de pH y se dejó almacenada durante una semana a temperatura 
ambiente.  
 
  6. Resultados 
329 
En esta ocasión, como se puede observar en la Figura 6.95, donde se 
muestran las disoluciones de tirosol en agua osmotizada a los distintos valores 
de pH considerados, no se apreció que la variación de pH produjese un cambio 
en el color de la muestra. De igual manera, tampoco se observó ningún cambio 




Figura 6.95. Aspecto que presentaron las disoluciones de tirosol en agua osmotizada 
(400 mg·L
-1
) a los distintos valores de pH considerados. 
 
 
La Figura 6.96 muestra la variación en la concentración de tirosol a lo 
largo del tiempo a distintos valores de pH considerados. Como puede 
observarse, al pH original de la muestra y a pH = 9, la concentración de tirosol 
disminuyó con el tiempo, mientras que a pH = 2 permaneció casi constante. Si 
se compara esta figura con la Figura 6.94, se puede comprobar que la 
degradación del tirosol fue muy inferior a la del permeado de la NF. Al cabo de 
4 días a temperatura ambiente, la disminución de la concentración de tirosol 
fue del 5% a pH 4.5 y del 6% a pH 9, siendo despreciable dicha variación a pH 2. 
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Figura 6.96. Porcentaje de la concentracion de tirosol en agua osmotizada (400 mg·L
-1
) 
a los distintos valores de pH considerados. 
 
 
Esta diferente degradación de ambos tipos de muestras (disoluciones 
de tirosol y permeado de la NF) podría deberse, por una parte, a la diferente 
matriz en la que se encuentran los compuestos fenólicos, ya que el permeado 
de la NF corresponde a un agua con una elevada mineralización. Además, si se 
comparan los resultados con los obtenidos por Zafra et al., quien empleó 
disoluciones de HTY con agua de baja mineralización (agua osmotizada), se 
puede observar que, aunque la concentración de HTY en esas disoluciones fue 
inferior a la de este trabajo (200 mg·L-1), la degradación observada para el 
mismo periodo de tiempo fue superior para las disoluciones de HTY (en torno a 
un 20%) que para las de TY de este trabajo (Zafra-Gómez et al., 2011). Este 
resultado está de acuerdo con la bibliografía, en la que se destaca que el 
hidroxitirosol tiene una capacidad antioxidante mucho mayor que el tirosol 
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6.10. Adsorción y desorción de los compuestos fenólicos 
presentes en el permeado de la NF mediante una resina no 
iónica 
 
Para recuperar los compuestos fenólicos presentes en el permeado de 
la NF y separarlos de la corriente salina, se propuso su recuperación mediante 
el uso de resinas poliméricas no iónicas (apartado 4.2.2.2), tal y como se 
explica en el apartado 5.6.6. 
 
El estudio de la etapa de intercambio con resinas no iónicas se realizó 
con el permeado de la NF cuyas características se describen en la Tabla 6.34 
del apartado 6.8.3, el cual fue conservado a -20ºC hasta su uso para evitar su 
degradación. En la Figura 6.97 se muestra la evolución del porcentaje de 
eliminación de compuestos fenólicos en la muestra al estar en contacto con la 
resina no iónica (MN200). 
 
 
Figura 6.97. Porcentaje de compuestos fenólicos adsobidos por la resina MN200 (40 g 
resina·L
-1
) en función del tiempo para el permeado de la NF245 con concentracion de 
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Como se puede apreciar en dicha figura, la adsorción de los 
compuestos fenólicos fue muy rápida y elevada desde el principio, 
alcanzándose el estacionario en torno a los 15 minutos y consiguiéndose 
retener cerca del 98,5% de los compuestos fenólicos al finalizar el ensayo.  
 
En la Tabla 6.35 se muestra la caracterización del permeado obtenido 
en la NF a 15 bar y 1.5 m·s-1 tras la adsorción con resinas.  
 
Tabla 6.35. Caracterización promedio, tras la etapa de adsorción con la resina MN200, 
del permeado obtenido con la membrana NF245 a 15 bar y 1.5 m·s
-1
. 
Parámetro Valor promedio Desviación estándar 
pH 5.3 ± 0.1 
Conductividad (mS·cm
-1
) 58.7 ± 0.7  
Color  0.023 ± 0.003  
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 2713 ± 23  
Compuestos fenólicos (mg· L
-1
 Tirosol eq) 12.3 ± 1.4 
 
 
Como también se puede comprobar, tras la adsorción, la DQO de la 
muestra se redujo en 1887 mg O2·L
-1, lo que corresponde a un 59%. De igual 
manera, la concentración de compuestos fenólicos totales se redujo en 835.6 
mg· L-1 Tirosol eq. Por tanto, teniendo en cuenta la estimación ya comentada 
anteriormente, y que para oxidar completamente un gramo de tirosol, son 
necesarios 2.2 gramos de O2 la DQO que aportan los compuestos fenólicos 
adsorbidos fue de 1838.2 mg O2·L
-1, lo que permite estimar que el 97% de la 
DQO adsorbida (1887 mg O2·L
-1) corresponde a la DQO aportada por los 
compuestos fenólicos adsorbidos. Es decir, los compuestos fenólicos 
adsorbidos tienen una pureza estimada de un 97%. 
 
En la Figura 6.98 se muestra la evolución del proceso de desorción de 
los compuestos fenólicos presentes en la resina con el tiempo utilizando etanol 
como disolvente orgánico para desorber dichos compuestos. 
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Figura 6.98. Porcentaje de compuestos fenólicos desorbidos de la resina MN200 





Como se puede apreciar en dicha figura, la desorción fue también muy 
rápida y elevada, alcanzándose una desorción superior al 77% en los primeros 
2 minutos. El estado estacionario se alcanzó en torno a los 5 minutos 
consiguiéndose recuperar en torno al 85% de los compuestos fenólicos 
retenidos por la resina ensayada. En la Figura 6.99 se muestra el perfil fenólico 
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Figura 6.99. Perfil fenólico de la corriente de etanol utilizada en el proceso de 
desorción. HQ: hidroquinona; HTY: hidroxitirosol; TY: tirosol. 
 
 
En un estudio realizado dentro del mismo proyecto de investigación, 
usando la misma concentración de resina MN200 se trataron directamente las 
aguas residuales de salmuera de fermentación con una DQO comprendida 
entre 9730 y 8570 mg O2·L
-1, y una concentración de compuestos fenólicos 
entre 1013 y 791 mg· L-1 Tirosol eq (Ferrer-Polonio et al., 2016). Estos autores 
obtuvieron una adsorción de compuestos fenólicos entre un 94% y un 97%, 
similar a la obtenida en la presente Tesis Doctoral. Sin embargo, para estas 
aguas residuales se detectó que la pureza de los compuestos fenólicos 
adsorbidos (entre un 43% y un 45%) resultó inferior con respecto a la obtenida 
en esta Tesis. Esto puede ser debido a que el agua de fermentación de 
salmueras sin tratamiento con membranas posee un ratio de compuestos 
fenólicos/DQO inferior, y, por tanto, existe una mayor competencia entre 
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6.11. Ensayo de NF a recirculación completa empleando como 
alimentación el permeado de la UF que fue utilizado como 
disolución de arrastre en un proceso de OD  
 
Dentro del proyecto de investigación de la presente Tesis Doctoral se 
consideró la aplicación de los procesos de membrana estudiados en 
combinación con un tratamiento de ósmosis directa, tal y como se explica en el 
apartado 5.6.7. Debido a la elevada concentración salina de la corriente de 
permeado de la UF, se propuso utilizar dicha corriente como disolución de 
arrastre en un proceso de ósmosis directa. 
 
 
6.11.1. Caracterización de la alimentación 
 
En la Tabla 6.36 se muestra la caracterización del permeado de la UF 
antes y después del proceso de OD. Tras el proceso de OD, la disolución de 
arrastre se diluyó en una proporción de 1:3.  
 
Tabla 6.36. Caracterización promedio del permeado de la UF obtenido con la 
membrana UP005 a 3 bar y 2.2 m·s
-1





Promedio SD Promedio SD 
pH 4.5 ± 0.1 8.7 ± 0.2 
Conductividad (mS·cm
-1
) 78.7 ± 0.9 27.6 ± 3.8 
Color 0.252 ± 0.016 0.782 ± 0.043 
DQO (mg O2·L
-1
) 7756.0 ± 66.5 2690 ± 70.7 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) 812.9 ± 30.17 159.3 ± 34.8 
 
 
Como se puede observar en la Tabla 6.36, durante el proceso de 
ósmosis directa, los parámetros de conductividad y DQO cumplieron el factor 
de dilución. Sin embargo, no ocurrió lo mismo para el caso de los compuestos 
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fenólicos. Si se tiene en cuenta que el pH de la disolución aumentó hasta un pH 
básico, se puede considerar que se pudo haber producido una degradación por 
oxidación de dichos compuestos. Esta consideración se puede ver confirmada 
por el aumento del color de la disolución a pesar de estar más diluida. 
 
 
6.11.2. Estudio de la densidad de flujo de permeado 
 
En estos ensayos se utilizó el recorte de la membrana NF245 caracterizada 
en el apartado 6.8, cuya permeabilidad hidráulica fue de 4.2 L·h-1·m-2·bar-1. 
 
En la Figura 6.100 se muestra la evolución de la densidad de flujo de 
permeado obtenido a recirculación completa en las condiciones óptimas de 
operación determinadas en el apartado 6.7 (15 bar, 1.5 m·s-1 y 25 ºC, para la 
membrana NF245). Como se puede observar, la evolución de la densidad de 
flujo de permeado fue constante durante todo el ensayo. Si se compara el 
valor de la densidad de flujo de permeado (35.0 L·m-2·h-1) con la permeabilidad 
hidráulica para el recorte de la membrana ensayado se observa una reducción 
de la densidad de flujo de permeado cercana al 44%. 
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Figura 6.100. Evolución de la densidad de flujo de permeado con el tiempo a 
recirculación completa a 15 bar, 1.5 m·s
-1
 y 25 ºC, con la membrana NF245, empleando 
como alimentación la disolución de arrastre del proceso de OD. 
 
 
A pesar de haber reducido el contenido salino de la disolución en un 
factor de 1:3, la densidad de flujo de permeado no mostró una caída de flujo 
inicial. Esto indica que, para esta membrana, la concentración de sales siguió 
siendo lo suficientemente elevada como para incrementar el carácter hidrófilo 
de la membrana hasta el punto de reducir su tendencia a sufrir un 
ensuciamiento por formación de torta sobre su superficie (Koyuncu et al., 
2004).  
 
Asimismo, si se compara el flujo estacionario con el alcanzado para la 
muestra sin diluir (Tabla 6.37), se puede observar que la dilución de la muestra 
favoreció el aumento del flujo de permeado. Este hecho confirma lo expuesto 
en el apartado 6.7.3, en el cual se establecía que el bajo flujo de permeado 
obtenido en los ensayos sin diluir (alimentación 1) se debía al efecto del 
gradiente de presión osmótica causado por la alta concentración de sales 
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Tabla 6.37. Densidades de flujo de permeado estacionarias obtenidas con diferentes 
alimentaciones para la membrana NF245 a 25ºC. 
Alimentación
*
 1 2 2 
Condiciones ensayo  
(PTM y VFT)  
















) 20.90 35.24 21.23 
*
Alimentación: (1) procedente del permeado de la UF; (2) procedente 
del permeado de la UF empleado como disolución de arrastre. 
 
 
En la Tabla 6.37, también se muestra la presión transmembranal que 
sería necesaria aplicar para obtener una densidad de flujo de permeado similar 
a la obtenida para la alimentación (1). Como se puede observar, al diluir la 
muestra en un factor de 1:3, se puede reducir la PTM en torno a un 40%, para 
conseguir una densidad de flujo de permeado estacionaria similar a la obtenida 
con la alimentación (1). 
 
El protocolo de limpieza propuesto PL1_NF para las membranas de NF, 
basado en sucesivos aclarados con agua de red y agua osmotizada fue 
adecuado para recuperar la permeabilidad de la membrana. El porcentaje de 
recuperación fue superiores al 95%, respecto de la permeabilidad inicial. 
 
 
6.11.3. Caracterización de los permeados 
 
En la Tabla 6.38, se recogen los porcentajes de eliminación obtenidos 
cuando se emplea la alimentación 2 (procedente del proceso de la OD) para 
dos presiones de operación diferentes. Como se puede comprobar en dicha 
tabla, al disminuir la PTM, el rechazo a todos los parámetros analizados 
también disminuye, tal y como es de esperar. 
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Tabla 6.38. Porcentaje de rechazo en los ensayos de NF para la salmuera tratada 
mediante OD. 
Parámetro 
Condiciones de operación 
15 bar y 1.5 m·s
-1





) 15.32 10.91 
Color 99.87 99.60 
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 88.60 87.46 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) 82.78 80.81 
 
 
Asimismo, en la Tabla 6.38 se observa que los rechazos a la DQO, 
fenoles totales y color fueron elevados, mientras que el rechazo a la 
conductividad fue bajo. Si se comparan estos resultados con los obtenidos 
cuando se realizó el ensayo de NF con recirculación completa y utilizando la 
alimentación 1 (sin diluir), se puede decir que al diluir se consiguió aumentar el 
rechazo a la DQO y los compuestos fenólicos totales, mientras que el rechazo a 
las sales se mantuvo prácticamente constante. Este aumento en el rechazo a la 
DQO y los compuestos fenólicos es la tendencia lógica esperada en procesos de 
NF y OI. Una disminución de la concentración disminuye el paso de soluto al 
permeado y aumenta el paso de disolvente, por tanto, la concentración de 
soluto en el permeado disminuye y con ello el rechazo aumenta. Sin embargo, 
este efecto no se observa en el rechazo a las sales. En este caso, se debe tener 
en cuenta que el rechazo ofrecido por la membrana NF245 al NaCl fue bajo, por 
lo que el efecto de la difusión es menos acusado, adquiriendo mayor 
importancia el efecto debido al transporte convectivo (Spiegler y Kedem, 1966). 
 
Como se desprende de los resultados, la dilución de la muestra de 
salmuera previamente ultrafiltrada, en un factor 1:3, mejoró la densidad de flujo 
de permeado de la membrana NF245, trabajando a 15 bar, 1.5 m·s-1 y 25 ºC. Esta 
dilución también mejoró la eliminación de la materia orgánica presente en 
dicho permeado durante el proceso de NF, que por un lado es beneficioso, ya 
que permite un alto grado de eliminación de DQO, pero es perjudicial desde el 
punto de vista de la recuperación de compuestos fenólicos en la corriente de 
permeado, ya que el rechazo a estos compuestos también es muy elevado. 
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6.12. Ensayo de UF con concentración de la alimentación y de 
NF a recirculación completa, empleando como alimentación el 
efluente de un reactor biológico secuencial (SBR) que trata la 
salmera de fermentación  
 
En el proyecto de investigación de la presente Tesis Doctoral, también 
se consideró la aplicación de los procesos de membranas al efluente de un 
tratamiento biológico basado en un reactor biológico secuencial que trataba el 
agua residual de la salmuera de fermentación, tal y como se explica en el 
apartado 5.6.8. El objetivo de estos ensayos fue la recuperación de la salmuera 
para su reutilización el proceso de elaboración de aceitunas de mesa. 
 
 
6.12.1. Caracterización de la alimentación 
 
En la Tabla 6.39 se muestra la caracterización del sobrenadante filtrado 
a 60 µm procedente del tratamiento biológico. 
 
Tabla 6.39. Caracterización promedio del efluente de un reactor biológico secuencial 




pH 7.9 ± 0.3 
Conductividad (mS·cm
-1
) 96.4 ± 4.2 
Color 1.519 ± 0.009 





) 594.7 ± 17.0 
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 1922 ± 103 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) 207 ± 5 
a
SST: sólidos en suspensión totales; 
b
DS: Desviación estándar. 
 
 
Como se puede observar, el tratamiento biológico del agua residual de 
salmuera de fermentación produjo un incremento del pH de la muestra y una 
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reducción de las concentraciones de DQO y compuestos fenólicos, como 
consecuencia del tratamiento biológico. Asimismo, se observó un aumento del 
color de las muestras, debido probablemente a la oxidación de algunos 
compuestos fenólicos presentes en el efluente (Figura 6.101). Cabe comentar 
que la conductividad fue más elevada que la de las muestras de salmuera. Esto 
se debió, principalmente, a dos causas, la acumulación de sales en el sistema, 
ocasionada por la precipitación de éstas durante la etapa de sedimentación, y 
por efecto de la evaporación del agua de los reactores. Igualmente, cabe 
destacar que los SST fueron muy elevados para este tipo de tratamiento. Esto 
fue debido a las dificultades para decantar el fango debido a la elevada 
conductividad. 
 
Asimismo, como ya se comentó, para disoluciones con baja DQO y 
elevada conductividad se observó que los iones cloruro podían interferir en la 
medida (apartado 5.5.7). A partir de la Figura 5.16 se puede estimar el valor de 
la DQO aportado por dicha interferencia. En este caso, para la conductividad 
de la muestra se estima que la DQO a portada a causa de las interferencias es 
en torno a 330 mg O2·L
-1. Por tanto, se estima que la DQO del efluente del 
reactor biologico es de aproximadamente 1590 mg O2·L
-1.  
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En la Figura 6.102 se puede observar el perfil fenólico del efluente de 
un reactor biológico secuencial que trata salmuera de fermentación. Como se 
puede observar, después del tratamiento biológico el hidroxitirosol y el tirosol 
todavía estuvieron presentes en el efluente del SBR. 
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Figura 6.102. Perfil fenólico del efluente del reactor biológico secuencial que trata la 
salmuera de fermentación. 1: Hidroquinona, 2: hidroxitirosol, 3: tirosol. 
 
 
6.12.2. Caracterización de la membrana de UF 
 
La etapa de UF se realizó con la membrana UP005, sin recirculación de 
permeado, a las condiciones de operación óptimas obtenidas al tratar el agua 
residual de salmuera de fermentación, es decir tratando cargas de 5 litros a 2.2 
m·s-1, 3 bar y 25 ºC. La caracterización de la membrana UP005 dio como 
resultado una permeabilidad hidráulica de 23.90 L·h-1·m-2·bar-1. 
 
 
6.12.3. Estudio de la densidad de flujo de permeado de la UF 
 
En la Figura 6.103 se muestra la variación de la densidad de flujo de 
permeado con el factor de reducción de volumen. En concreto, se muestran 
tres ensayos: dos en los que el FRV se varío desde 1.00 a 1.57 (UF1 y UF2) y 
otro realizado con los rechazos de los ensayos UF1 y UF2, donde el FRV se 
varió desde 1.57 a 2.10 (UF3). Como se puede observar en dicha figura, se 
aprecia la típica caída brusca al inicio del ensayo seguida de una disminución 
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Figura 6.103. Variación de la densidad de flujo de permeado con el FRV en el proceso 
de ultrafiltración (UP005), usando como alimentación el efluente de un reactor 
biológico secuencial que trata salmuera de fermentación. Condiciones de operacion: 
alimentación 5.5 L, a 2.2 m·s
-1
, 3 bar y 25ºC. UF1 y UF2: ensayos en los que el FRV se 
varío desde 1.00 a 1.57; UF3: ensayos en los que el FRV se varió desde 1.57 a 2.10. 
 
 
El comportamiento de la densidad de flujo de permeado que se puede 
observar en la Figura 6.103 fue muy similar al obtenido en los ensayos 
realizados para el agua residual de salmuera de fermentación para las mismas 
condiciones de operación, donde, tras la caída brusca de flujo inicial en los 
ensayos UF1 y UF2, la densidad de flujo de permeado empezó a ser más 
gradual, en torno a valores de 20 L·h-1·m-2. El comportamiento fue similar para 
el ensayo UF3, donde se obtuvo una densidad de flujo de permeado de 16.4 ± 
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6.12.4. Estudio de los protocolos de limpieza de la membrana 
de UF 
 
Puesto que la alimentación para estos ensayos procedía de un reactor 
biológico, se decidió modificar el protocolo de limpieza PL1_UF descrito 
previamente, modificando la temperatura y el tiempo de la limpieza química 
con NaOH (pH=11) a 30 ºC durante 30 minutos. Este nuevo protocolo de 
limpieza fue suficiente para recuperar la permeabilidad de la membrana en 
más de un 96 % respecto de su valor inicial en todos los ensayos de UF 
realizados en este estudio.  
 
 
6.12.5. Caracterización de las corrientes de UF 
 
En la Figura 6.104 y en la Figura 6.105 se representa, respectivamente, 
la variación de la concentración de la DQO y compuestos fenólicos en las 
corrientes de permeado frente al FRV. Como era de esperar, se produjo un 
aumento en la concentración de dichos parámetros en la corriente de 
permeado debido a la concentración progresiva del alimento. También se 
observó un incremento en el rechazo tanto de la DQO como de los compuestos 
fenólicos, tal y como se puede apreciar en la Figura 6.106.  
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Figura 6.104. Variación de la DQO en la corriente de permeado conforme aumenta el 
FRV al ultrafiltrar el efluente de un reactor biológico secuencial que trata salmuera de 
fermentación, con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1




Figura 6.105. Variación de la concentración de compuestos fenólicos en la corriente 
de permeado conforme aumenta el FRV al ultrafiltrar el efluente de un reactor 
biológico secuencial que trata salmuera de fermentación, con la membrana UP005 a 
3 bar, 2.2 m·s
-1
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Figura 6.106. Variación del rechazo a la DQO y a los compuestos fenólicos conforme 
aumenta el FRV al ultrafiltrar el efluente de un reactor biológico secuencial que trata 
salmuera de fermentación, con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC. 
 
 
Como se puede apreciar, el rechazo a los compuestos fenólicos fue 
superior que para la DQO. Este hecho es contrario al que se produjo con el 
agua residual de salmuera de fermentación donde, en las mismas condiciones 
de operación, el rechazo a la DQO siempre resultaba superior.  
 
En la Tabla 6.40 se muestra la caracterización de la mezcla de los tres 
permeados obtenidos en los ensayos UF1, UF2 y UF3 mostrados en la Figura 
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Tabla 6.40. Caracterización promedio de la mezcla de los tres permeados obtenidos en 
los ensayos UF1, UF2 y UF3 (Figura 6.103), y del rechazo final del ensayo UF3, con un 
FRV de 2.10, al ultrafiltrar el efluente de un reactor biológico secuencial que trata 
salmuera de fermentación, con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC. 
Parámetro 
Permeado final UF Rechazo final UF 
Valor DS
b
 Valor DS 
pH 7.7 ± 0.1 7.7 ± 0.1 
Conductividad (mS·cm
-1
) 101.9 ± 0.4 102.9 ± 1.7 
Color 0.265  1.118  





) N.d - 837.3 ± 50.0 
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 835 ± 29 3540 ± 25 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) 43 ± 2 378 ± 10 
a
SST: sólidos en suspensión totales; 
b
DS: Desviación estándar. 
 
 
Como se puede observar, la conductividad final del permeado y del 
rechazo fue ligeramente superior a la conductividad en la alimentación. Esto 
puede deberse a que en la alimentación existen flóculos formados por 
moléculas o compuestos iónicos, los cuales se pueden disgregar durante la UF, 
liberando iones. Por otro lado, puesto que la conductividad del rechazo y el 
permeado son prácticamente iguales, el rechazo a las sales fue prácticamente 
nulo. Además, en la corriente de permeado, la reducción de la turbidez y de los 
SST fue prácticamente total y no se observó ningún efecto sobre el pH. La 
disminución del color fue alrededor de un 81.2 ± 0.6%, con una reducción de 
DQO y compuestos fenólicos de un 56.5 ± 2.3% y 79.1 ± 0.5%, 
respectivamente. Si se tienen en cuenta las interferencias de los iones cloruro, 
se estima que, en este caso, la DQO sin interferencia fue en torno a 503 mg 
O2·L
-1, lo que permitió estimar una reducción de la DQO en torno al 68%. 
 
Por el contrario, el rechazo final mostró un incremento de todos los 
parámetros estudiados, a excepción del pH y de la conductividad. En la Figura 
6.107 se muestra el aspecto que presentaron las corrientes finales de rechazo 
y de permeado, para un FRV de 2.1. 
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Figura 6.107. Aspecto de las corrientes finales de rechazo y permeado obtenidas en los 





En la Figura 6.108 se puede observar el perfil fenólico del permeado 
final del proceso de UF. Se puede apreciar que el área del de hidroxitirosol 
disminuyó, mientras que el tirosol no fue detectable. 
 
 
Figura 6.108. Perfil fenólico del permeado obtenido al ultrafiltrar con la membrana 
UP005 a 3 bar, 2.2 m·s
-1
 y 25ºC el efluente de un reactor biológico secuencial que trata 
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6.12.6. Caracterización de la membrana de NF 
 
En estos ensayos se utilizó un recorte de la membrana NF245 cuya 




6.12.7. Estudio de la densidad de flujo de permeado de la NF 
 
En la Figura 6.109 se muestra la evolución de la densidad de flujo de 
permeado en proceso de NF con la membrana NF245 a las condiciones de 
operación de 15 bar, 1.5 m·s-1, 25 ºC y recirculación completa, para un 
volumen de alimentación de 5.5 litros. La alimentación de este ensayo fue el 
permeado obtenido en la etapa de UF con la membrana UP005 a 3 bar, 2.2 
m·s-1 y 25ºC, cuya caracterización se muestra en la Tabla 6.40. 
 
 
Figura 6.109. Evolución de la densidad de flujo de permeado al nanofiltrar con la 
membrana NF245 el permeado de la UF obtenido al tratar el efluente de un reactor 
biológico secuencial. Condiciones de operacion: alimentación 5.5 L, a 1.5 m·s
-1
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Los resultados muestran que la densidad de flujo de permeado se 
mantuvo prácticamente constante durante todo el ensayo, obteniendo un 
valor de 20.5 L·h-1·m-2 al final del ensayo. Este valor fue prácticamente igual al 
obtenido en los ensayos con la salmuera de la aceituna para las mismas 
condiciones de operación (≈ 21 L·h-1·m-2). Igual que en casos anteriores, para la 
misma membrana y las mismas condiciones de operación, no se observó 
ninguna caída de la densidad de flujo inicial, cuyas causas ya han sido 
comentadas con anterioridad (apartado 6.7.3). 
 
 
6.12.8. Estudio de los protocolos de limpieza de la membrana 
de NF 
 
El protocolo de limpieza propuesto PL1_NF para las membranas de NF, 
basado en sucesivos aclarados con agua de red y agua osmotizada fue 
adecuado para recuperar la permeabilidad de la membrana. El porcentaje de 
recuperación fue superiores al 95%, respecto de la permeabilidad inicial. 
 
 
6.12.9. Caracterización del permeado de NF 
 
En la Tabla 6.41 se muestra la caracterización de la corriente de 
permeado obtenida en la etapa de NF tras 4 horas de ensayo. Como puede 
observarse, dicha corriente de permeado presenta un pH en torno a 7.8 y una 
conductividad muy elevada, aunque se ha reducido cerca de un 10%. El 
rechazo a las sales fue muy bajo. Si se compara con los resultados de los 
ensayos de NF realizados a las mismas condiciones de operación, pero para el 
agua de salmuera (25% de rechazo a las sales, Figura 6.78), se puede observar 
que en este caso el rechazo fue inferior, debido a que la muestra procedente 
del SBR tenía una mayor concentración salina.  
 
La DQO medida fue de 451 mg O2·L
-1, lo que supone un rechazo cercano 
al 46%. Sin embargo, como ya se comentó, en este caso, para la conductividad 
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de la muestra se estima que la DQO aportada a causa de las interferencias es en 
torno a 310 mg O2·L
-1. Por tanto, se estima que la DQO orgánica de la corriente 
de permeado de la NF es de aproximadamente 138 mg O2·L
-1, con un rechazo 
estimado de un 73%. El rechazo a los compuestos fenólicos fue prácticamente 
total, no detectándose tirosol ni hidroxitirosol en el perfil fenólico. 
 
Tabla 6.41. Caracterización promedio del permeado obtenido al nanofiltrar con la 
membrana NF245 a 15 bar, 1.5 m·s
-1
 y 25ºC el permeado de la UF obtenido al tratar el 




pH 7.8 ± 0.1 
Conductividad (mS·cm
-1
) 90.9 ± 1.3 
Color 0.001 ± 0.000 





) N.d. - 
DQO soluble (mg O2·L
-1
) 451 ± 17 
Compuestos fenólicos (mg·L
-1
 Tirosol eq) N.d. - 
a
SST: sólidos en suspensión totales; 
b
DS: Desviación estándar. 
 
 
6.12.10. Proceso completo 
 
El proceso de UF y NF, tomando como partida el efluente del SBR, 
consiguió los siguientes porcentajes de rechazo: 76% para la DQO, 100% para 
los compuestos fenólicos, 11% para la conductividad y una pérdida de color 
cercana al 100%. El pH de la muestra se mantuvo prácticamente constante en 
todas las etapas. Si consideramos las interferencias causadas por los iones 
cloruro, se estima que el rechazo a la DQO orgánica fue entorno a un 91%. 
 
Finalmente, el proceso total integrado (SBR, UF y NF), tomando como 
partida el residuo de salmuera del proceso de fermentación de aceitunas de 
mesa, consiguió una eliminación del 93% de la DQO (98% tomando la DQO 
orgánica estimada) y del 100% para los sólidos en suspensión, la turbidez y los 
compuestos fenólicos. La pérdida de color, prácticamente del 100%, dio como 
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resultado una muestra incolora. El pH final fue de 7.8. La conductividad 
aumentó con respecto a la salmuera inicial, debido, tal y como se comentó 
anteriormente a la acumulación de sales en reactor. Las características del 
permeado obtenido indican que éste se podría reutilizar como salmuera para 
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7. COSTES DE OPERACIÓN 
 
En este aparatado se realiza una estimación sobre los costes de 
operación que supondría la implantación de un proceso de membranas 
(ultrafiltración y nanofiltración) seguido de una etapa de adsorción con resinas 
en vista a tratar un agua residual de salmuera de fermentación de aceitunas de 
mesa para recuperar los compuestos fenólicos. Además, el proceso propuesto 
contaría con un proceso de evaporación para concentrar los compuestos 
fenólicos, después de la etapa de desorción, utilizando etanol como disolvente 
orgánico. Para dicho estudio se ha considerado un tiempo operativo de 10 
horas al día, realizando por tanto dos paradas de 2 horas cada una para 
realizar las etapas de limpieza de las membranas. El esquema propuesto se 
muestra en la Figura 7.1: 
 
 
Figura 7.1. Esquema propuesto para realizar el estudio económico al tratar un agua 
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Selección del caudal a tratar 
 
Como se ha comentado en el apartado 4.1.2, España es el mayor 
productor de aceitunas de mesa, situándose además, la mayor parte de la 
producción en Andalucía, por lo que se va a centrar este estudio económico 
en dicha comunidad autónoma. En esta comunidad, según datos de la 
Agencia de Información y Control Alimentarios, organismo autónomo 
adscrito al Ministerio de Agricultura, Alimentación y Medio Ambiente, en la 
campaña 2014/2015, la producción de aceitunas de mesa fue 
aproximadamente de 452 000 toneladas, de las cuales cerca del 70% fueron 
aceitunas verdes (Agencia de Información y Control Alimentarios, 2016). Esto 
indica que la producción de aceitunas de mesa verdes estilo español fue de 
316 400 toneladas.  
 
Como ya se ha mencionado, el agua residual procedente del proceso 
de fermentación de aceitunas de mesa se genera en las plantas envasadoras, 
donde la salmuera es sustituida por salmuera nueva. Según la Asociación 
Española de Exportadores e Industriales de Aceituna de Mesa, España cuenta 
con un total de 237 plantas dedicadas al envasado de las aceitunas de mesa, 
situándose el 45 % en la Comunidad Andaluza, con 107 plantas envasadoras. 
 
Por tanto, estas plantas tratan un promedio anual de 3000 toneladas 
de aceitunas de mesa, lo que supone 8200 kg·día-1. Según se comentó en la 
Figura 4.6, se estima que se producen 0.5 L de salmuera residual por kg de 
aceituna, lo que supondría 4.1 m3 al día. Sin embargo, se debe tener en cuenta 
que, de todas las empresas envasadoras de la Comunidad Andaluza, diez de 
ellas envasan aproximadamente el 76% de la producción total, lo que, según 
los cálculos anteriores, supondrían unos 32.9 m3 al día. Por tanto, para el 
cálculo de los costes se va a considerar el tratamiento para una producción 
media de 40 m3·dia-1, teniendo en cuenta que las empresas envasadoras que 
generan un menor volumen de residuo se pueden asociar para tratar 
conjuntamente esta salmuera residual. 
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Costes del canon de vertido 
 
La Ley de Aguas establece que los vertidos autorizados se gravarán con 
un canon destinado a la protección y mejora del medio receptor de cada 
cuenca hidrográfica. Dicho canon se denomina canon de vertido, y será objeto 
del mismo el vertido de aguas residuales procedentes de saneamientos 
urbanos, establecimientos industriales y otros focos susceptibles de degradar 
la calidad de las aguas. 
 
A partir de datos aportados por la empresa DAM, se conoce que los 
costes de transporte por tonelada de salmuera residual suponen entre 8 y 15 
euros y el canon de vertido por tonelada en una EDAR de la Comunidad 
Valenciana entre 15 y 80 euros. Por tanto, se considera un coste promedio de 
gestión externa de aproximadamente 50 €·m-3. 
 
 
Costes de explotación de la planta de membranas 
 
Como ya se ha comentado, la planta de membranas se ha diseñado 
para tratar 40 m3·día-1. Dicha planta, además del proceso de membranas 
debería constar de una etapa previa de filtrado. Para esta etapa se ha 
propuesto el uso de filtros de cartucho de malla fabricada en poliéster y con 
una luz de malla de 60 µm. Se ha considerado que el sistema de filtrado cuenta 
con dos líneas en paralelo, funcionando únicamente de forma continúa una de 
ellas. El precio de mercado de este tipo de filtros para tamaños de altura de 
50 cm se estima de 100 euros la unidad, y su carcasa contenedora de unos 
1300 euros. Considerando que estos filtros se reponen cada 3 meses, y una 
vida útil de las carcasas de 10 años, el coste de material en la etapa de filtrado 
de acuerdo a las estimaciones realizadas es de 0.07 €·m-3. 
 
Para el proceso de membranas se ha seleccionado un FRV global de 5. 
Teniendo en cuenta los resultados obtenidos en los ensayos de UF y NF con 
concentración de la alimentación, se ha estimado una densidad de flujo de 
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permeado de 17 L·h-1·m-2 para la membrana de UF (UP005) y de 19 L·h-1·m-2 
para la membrana de NF (NF245). 
 
Por tanto, a partir de estas consideraciones y según el esquema del 
proceso de membranas de la Figura 7.1, el área de membrana necesaria para 
la etapa de UF sería de 454 m2 y para la etapa de NF sería de 321 m2. Como se 
puede observar en la Tabla 7.1, a partir de los datos del coste por área de 
membrana se puede determinar el coste total de las membranas. No obstante, 
cabe destacar que el coste considerado es el que corresponde a las 
membranas a escala de laboratorio, por lo que a escala industrial este coste 
resultaría inferior. 
 






UP005 454 187 84 857 
NF270 321 140 45 000 
 
 
Para determinar los costes de operación de una instalación de 
membranas, se ha tenido en cuenta que estos se pueden estimar a partir del 
coste de reposición de las membranas (CRM), de acuerdo con Samhaber y 
Nguyen, 2014. Estos autores, establecieron una correlación entre el CRM y 
los distintos costes generados en una instalación de membranas, según se 
puede observar en la Tabla 7.2. Dichas estimaciones fueron realizadas para 
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Tabla 7.2. Correlación entre el CRM y los distintos costes generados en una instalación 
de membranas de nanofiltración, según Samhaber y Nguyen, 2014. 
Costes Correlación 
Costes fijos  
Amortización 2.55 · CRM
a
 
Mantenimiento 0.20 · CRM 
Costes variables  
Membranas 1.00 · CRM 
Energía 0.50 · CRM 
Limpieza 0.25 · CRM 
Personal 2.00 · CRM 
a
CRM: Coste de reposición de las membranas. 
 
 
El coste de reposición de las membranas se ha determinado, 
considerando una vida útil de las mismas de 5 años, tratando 40 m3·dia-1 de 
salmuera residual. A partir de la Tabla 7.1 y de la vida útil de las membranas, se 
tendría un coste reposición de 1.16 €·m-3 y 0.62 €·m-3 para las membranas de 
UF y NF, respectivamente. 
 
A partir de las estimaciones aportadas por Samhaber y Nguyen, 2014, 
se ha procedido a determinar los costes de operación fijos y variables de la 
instalación de membranas. Sin embargo, los costes de energía se han 
determinado a partir del consumo de potencia por las bombas, considerando 
una eficacia de las bombas de un 70% (Cheryan, 1998). En el caso de la energía 
no se ha tenido en cuenta las estimaciones aportadas por Samhaber y Nguyen, 
debido a que los costes de energía de las plantas de UF suelen ser inferiores a 
los costes de una instalación de NF. Además, teniendo en cuenta la 
configuración del proceso de membranas propuesto, en la cual el rechazo de 
NF se recircula como alimentación de la UF, parte de la energía consumida por 
la bomba de la sección de la NF puede ser recuperada mediante una cámara 
isobárica. Estas cámaras permiten una recuperación entre un 99 y un 98%, 
habiéndose tomado un 98%. Para determinar el coste energético se ha 
considerado que el coste promedio de la tarifa eléctrica industrial en España 
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durante el último año fue de 0.09 €·kWh (Ministerio de Energía, Turismo y 
Agenda Digital). A continuación, en la Tabla 7.3, se muestran los costes 
estimados para la instalación de membranas: 
 






Amortización 2.96 1.57 
Mantenimiento 0.59 0.31 
Costes fijos 3.56 1.89 
Membranas 1.16 0.62 
Energía 0.11* 
Limpieza 0.29 0.15 
Personal 2.32 1.23 
Costes variables 3.78** 2.00** 
Coste total 7.33** 3.89** 
Coste operación 11.34*** 
*Determinado a partir del consumo de potencia de las bombas de la instalación, y considerando 
un sistema de recuperación de energía mediante una cámara isobárica. **Sin considerar el coste 
derivado del consumo energético. ***Considerando el coste derivado del consumo energético. 
 
 
Por tanto, el coste total de explotación de la planta de membranas, 
contando los gastos derivados del proceso de filtración, será de 11.34 €·m-3. 
Los costes de personal de la etapa de filtración se consideran incluidos en los 
costes totales de personal de la instalación de membranas. 
 
Mediante el tratamiento con membranas propuesto, se consigue 
reducir el volumen de vertido de 40 m3·dia-1 a 8 m3·dia-1, lo que reduce el 
canon de vertido de 50 €·m-3 a 10 €·m-3, obteniéndose un caudal de permeado 
de 32 m3·dia-1. Considerando los costes de explotación de la instalación de 
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Costes de explotación de la etapa de adsorción 
 
Si se considera el rechazo a las sales y a los compuestos fenólicos 
obtenidos en un ensayo basado en una etapa de UF y una etapa de NF que se 
nuestra al final del apartado 6.8.3, el rechazo a los compuestos fenólicos fue 
de un 31%, mientras que el rechazo a las sales fue de un 18%. Por tanto, 
considerando el valor promedio de conductividad y de compuestos fenólicos 
mostrado en la Tabla 6.1, se puede estimar que el permeado de la NF tendrá 
una concentración promedio de compuestos fenólicos de 690 mg tirosol eq y 
una conductividad de 61 mS·cm-1, lo que equivaldría a una concentración de 
NaCl alrededor de 40 g·L-1 (Figura 6.1). 
 
El coste de la resina MN200 es de 45 euros por kg (dato aproximado 
suministrado por el proveedor, para pedidos a escala industrial). A partir de un 
estudio realizado en el proyecto de investigación en el que se engloba esta 
Tesis Doctoral, se determinó que la adsorción de compuestos fenólicos con 
esta resina sigue la isoterma de Langmuir para una concentración de 
compuestos fenólicos de 710 mg·L-1 tirosol eq (Ferrer-Polonio et al., 2016). A 
partir de dicho estudio, se estableció que, para absorber un 98% de los 
compuestos fenólicos presentes en el permeado de la NF, se necesitan 32.76 g 
de resina MN200 por cada litro de alimentación. Esto supone un gasto en 
resinas de 1474.40 €·m-3. Sin embargo, las resinas poseen la ventaja de que 
son reutilizables. En el estudio mencionado anteriormente, también se 
estableció que, para este tipo de agua residual, estas resinas se podían 
regenerar más de 10 veces, con una pérdida de eficiencia inferior al 5% 
(Ferrer-Polonio et al., 2016). Por tanto, considerando una reutilización de las 
resinas de 10 ciclos, el coste de resinas seria de 147.44 €·m-3. Este valor es muy 
elevado y se considera sobredimensionado, puesto que es probable que las 
resinas puedan ser reutilizadas más de 10 veces, ya que, tal y como se observa, 
su pérdida de eficiencia es baja (Ferrer-Polonio et al., 2016). Puesto que este 
valor está sobredimensionado, no se va a considerar el gasto derivado de la 
fase de regeneración de las resinas, que, según se comentó, constaría de un 
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baño en NaOH (2% p/v), seguido de una etapa de lavado con agua y un secado 
a 50 ºC. 
 
Tal y como se comentó, la desorción se realiza con etanol. Para ello, se 
ha considerado, a partir de los resultados experimentales, que el volumen de 
etanol para la desorción será el mismo que el utilizado en la adsorción (32 
m3·dia-1). Considerando una eficacia de desorción del 90%, la recuperación de 
compuestos fenólicos resulta de 608.6 g·m-3, lo que supondría 
aproximadamente 19.5 kg·día-1 de una mezcla de compuestos fenólicos, 
principalmente tirosol e hidroxitirosol, con una riqueza del 97%. 
 
El coste promedio del etanol absoluto para pedidos en torno a 1-20 m3 
es de 1.2 €·L-1 (es decir, 1200 €·m-3) libre de impuestos. Sin embargo, el etanol 
está afectado por la Ley 38/1992, de 28 de diciembre, de Impuestos Especiales, 
por lo que está gravado por un tipo impositivo que asciende a 9,59 €·L-1 de 
etanol puro. No obstante, el objeto de dicho impuesto es gravar el consumo de 
etanol por ingesta humana, por lo que dicha Ley contempla una exención en la 
fabricación e importación de etanol que se destine a uso industrial. Para poder 
acceder a dicha exención se deberá solicitar la autorización a la oficina gestora 
correspondiente y someterse a los aspectos de regulación. Por tanto, puesto 
que la utilización del etanol es como disolvente de compuestos orgánicos, se 
ha considerado la exención a dicho impuesto. 
 
El precio de mercado de una mezcla de compuestos fenólicos es difícil 
de estimar. Sin embargo, considerando el consumo de resina y de etanol, y 
según las consideraciones realizadas, para que sea rentable la recuperación de 
la mezcla de compuestos fenólicos el precio de mercado de la disolución de 
compuestos fenólicos en etanol debería de ser superior a 2.21 €·g-1. Además, 
tal y como se ha comentado, se ha decido introducir una etapa de 
evaporación, con el fin de reducir el volumen de etanol y concentrar los 
compuestos fenólicos en la disolución. Esto además de facilitar el transporte 
reduciría el volumen de etanol consumido, permitiendo la reutilización de una 
parte. Si se considera el proceso de evaporación y se contempla una reducción 
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del volumen de etanol de un 80 %, teniendo en cuenta el gasto energético del 
proceso de evaporación y el ahorro en etanol, el precio de mercado debe ser 
de al menos 0.66 €·g-1. 
 
En la Tabla 7.4 se muestra el precio individual del tirosol y del 
hidroxitirosol al 98% libre de impuestos, extraídos de la casa comercial Sigma 
Aldrich. 
 










Reutilización de la salmuera 
 
Como ya se ha comentado, las empresas envasadoras desechan la 
salmuera residual de fermentación y la sustituyen por salmuera nueva. El 
volumen necesario para el envasado de las aceitunas de mesa resulta superior 
al volumen de salmuera desechada, según Garrido Fernández et al., 1992. De 
acuerdo con estos autores, una empresa que deseche unos 20 m3 de salmuera 
residual requerirá unos 35 m3 para el envasado. En este estudio, a partir del 
caudal de salmuera residual considerada a tratar, 40 m3·dia-1, se considera que 
se requerirán unos 70 m3·dia-1 para el envasado. 
 
Como ya se ha visto, mediante el tratamiento con membranas, se 
obtiene un caudal de permeado de 32 m3·dia-1. Este permeado, tras pasar por 
la etapa de adsorción, podría ser reutilizado para el envasado, reduciendo el 
caudal de agua consumido y, por tanto, el gasto derivado de este consumo. 
 
Para determinar el ahorro que supondría la reutilización de la salmuera 
residual se va a considerar el coste que supone el Canon de Saneamiento. 
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Dicho canon es un tributo que se paga en cada comunidad autónoma y que 
debe hacer frente la Empresa por el consumo de agua en sus procesos. Para 
este estudio se ha considerado el Canon de Saneamiento de la Generalitat 
Valenciana, establecido mediante la Ley 2/1992, de 26 de marzo, de 
Saneamiento de las Aguas Residuales de la Comunidad Valenciana, y que se 
exige desde 1993. El canon de saneamiento para usos industriales se define 
como la suma de una cuota de consumo y de una cuota de servicio, que 
pueden verse incrementadas o disminuidas por aplicación de un coeficiente 
corrector que depende de las características del vertido y de su volumen. 
 
Según la citada Ley 2/1992, la cuota de consumo para la Comunidad 
Valenciana en el año 2016 fue de 0.570 €·m-3, mientras que la cuota de servicio 
depende del calibre del contador. En la Tabla 7.5 se pueden observar los 
valores de las cuotas de servicio en función del calibre del contador. 
 
Tabla 7.5. Cuota de servicio en función del calibre del contador para la Comunidad 
Valenciana en el año 2016. 
Calibre del contador 




Hasta 13 mm. 116.39 
Hasta 15 mm. 174.48 
Hasta 20 mm. 290.65 
Hasta 25 mm. 407.05 
Hasta 30 mm. 581.67 
Hasta 40 mm. 1163.34 
Hasta 50 mm. 1745.02 
Hasta 65 mm. 2326.47 
Hasta 80 mm. 2908.34 
Más de 80 mm. 4071.50 
 
 
La cuota de servicio resulta difícil de estimar, por lo que no se va a 
considerar en este estudio, pero, como se puede observar en dicha tabla, una 
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reducción de las necesidades de agua en torno a un 45.7% puede suponer un 
ahorro importante. De igual manera, como se ha comentado, existe un 
coeficiente corrector que depende de las características del vertido y del 
volumen final de vertido. En este caso, se ha considerado que el coeficiente 
corrector sería el mismo para ambos vertidos. El gasto derivado de la cuota de 
consumo muestra que, reduciendo el consumo de agua, la cuota de consumo 
se reduce de 39.90 €·día-1 a 21.66 €·día-1. 
 
Finalmente, se deben tener en cuenta también las propiedades de la 
salmuera de envasado. De acuerdo a la norma comercial aplicable a las 
aceitunas de mesa (International Olive Council, 2004), las características 
fisicoquímicas de la salmuera de envasado se muestran en la Tabla 7.6. 
 
Tabla 7.6. Características fisicoquímicas de la salmuera de envasado de las aceitunas 
verdes estilo español aderezadas. 
Concentración 





(% ácido láctico) 
5 4 0.5 
 
 
Comparando con la salmuera obtenida al final del proceso, se puede 
observar que los parámetros obtenidos tras el proceso propuesto no se ajustan 
a los parámetros presentados en dicha tabla, pues la cantidad de sal es del 
orden de 4% y el pH resultó entorno a un 5.3. Además, como se ha 
mencionado, el volumen de envasado es superior al volumen desechado, por 
lo que la salmuera reutilizable se debe mezclar con agua nueva, para obtener 
el caudal necesario. Sin embargo, puesto que la salmuera obtenida ya posee 
una cierta cantidad de sal y un cierto grado de acidez, su reutilización supone 
también un ahorro en la cantidad final de materia prima a añadir. En el caso de 
la sal se requeriría añadir aproximadamente un 37% menos de sal. En el caso 
del pH, tal y como se comentó en el apartado 4.1.3.1, durante el proceso de 
fermentación, los carbohidratos fermentan completamente, dando lugar a la 
formación de ácido láctico, lo que ejerce una disminución del pH de la 
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disolución. Puesto que durante la presente tesis no se ha considerado el 
seguimiento del grado de acidez de las disoluciones, resulta difícil estimar el 
ahorro que supondría. No obstante, la salmuera final obtenida tiene carácter 
ácido, lo que indica que todavía existe cierta presencia de ácido láctico. Según 
la norma comercial comentada anteriormente (International Olive Council, 
2004), la salmuera se acidifica con los compuestos que se muestran en la 
Tabla 7.7. Dado el pH ácido que presenta la salmuera procedente de la 
adsorción, se puede asumir que habrá una importante disminución en la dosis 
de acidificante a añadir. 
 
Tabla 7.7. Acidificantes que se pueden añadir a la salmuera de envasado y dosis 
máxima. 





Ácido láctico 15 
Ácido cítrico 15 
Ácido L(+) tartárico 15 




(Expresada en p/p de la pulpa); 
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A partir de la investigación desarrollada en la presente Tesis Doctoral, 
se ha llegado a las siguientes conclusiones: 
 
‐ El agua residual procedente de la etapa de fermentación de aceitunas 
de mesa estilo español presenta un carácter ácido, con una elevada 
conductividad y con una alta concentración de sólidos en suspensión, 
DQO disuelta y compuestos fenólicos. Los principales compuestos 
fenólicos presentes son tirosol e hidroxitirosol. Además, su 
composición presenta una elevada variabilidad. 
 
‐ El pretratamiento consistente en una filtración a 60 µm consigue 
reducir entre un 17% y un 74% los sólidos en suspensión totales y 
entre un 6% y un 55% la turbidez del agua residual, dependiendo de la 
composición de la muestra inicial, eliminando partículas de mayor 
tamaño como restos de piel, pulpa y huesos. Tras la filtración el agua 
residual presentó una composición más homogénea en cuanto a 
turbidez y sólidos en suspensión totales. 
 
‐ El pretratamiento consistente en una variación del pH entre 2 y 9 tiene 
un efecto sobre el tamaño de las partículas presentes en el agua 
residual, modificando la presencia de sólidos en suspensión totales y la 
turbidez. A pH alcalino se forman agregados de mayor tamaño, 
consiguiéndose un mayor volumen de sólidos decantados, y por tanto, 
la mayor reducción de SST (68%) y turbidez (98.7%). Sin embargo, se 
produce una disminución de la concentración de compuestos fenólicos 
totales y de la actividad antioxidante del agua residual, por lo que no 
es recomendable. A pH 2 la reducción de SST y turbidez fue de un 55% 
y 50%, respectivamente, mientras que la concentración de 
compuestos fenólicos y la actividad antioxidante apenas disminuyó. 
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‐ En la etapa de ultrafiltración, la caída de la densidad de flujo de 
permeado para las dos membranas utilizadas (UP005 y UH030) y para 
todas las condiciones de operación ensayadas, fue rápida, 
produciéndose en los primeros minutos del ensayo e indicando que las 
membranas sufren un ensuciamiento severo. En general, la caída de la 
densidad de flujo de permeado para las mismas condiciones de 
operación resultó superior para la membrana UH030. 
 
‐ La densidad de flujo de permeado en el estado estacionario para 
ambas membranas de UF varió entre 21 y 37 L·h-1·m-2, excepto para la 
membrana UP005 a 1 bar que resultó muy inferior.  
 
‐ Para las membranas de UF, la densidad de flujo de permeado tuvo 
valores similares a 2 y 3 bar, para una misma VFT. Sin embargo, para 
una misma PTM, al aumentar la VFT se observó un incremento de la 
densidad de flujo de permeado. Por tanto, la VFT tiene una mayor 
influencia en el flujo de permeado que la PTM. 
 
‐ Los protocolos de limpieza químicos propuestos para las membranas 
de UF resultaron eficaces para recuperar la permeabilidad hidráulica 
de la membrana UP005; sin embargo, no resultaron eficaces para la 
membrana UH030, debido a que el ensuciamiento fue más severo. 
 
‐ El modelo Combinado y el modelo de Resistencias en Serie se 
ajustaron mejor a los resultados experimentales que los modelos 
individuales de Hermia adaptados al flujo tangencial. El modelo que 
mejor ajuste experimentó fue el modelo de Resistencias en Serie, con 
un coeficiente de regresión para todas las condiciones de operación 
superior a 0.95. A partir de estos tres modelos se estableció que los 
mecanismos de ensuciamiento predominantes para explicar la caída 
de la densidad de flujo de permeado con el tiempo fueron los 
fenómenos de bloqueo de poros y adsorción, y formación de torta. 
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‐ El estudio de los parámetros del modelo de Resistencias en Serie 
determinó que el mecanismo de ensuciamiento que tiene una mayor 
influencia al inicio del ensayo es el que está relacionado con el 
fenómeno de adsorción y polarización por concentración. Sin 
embargo, al final del ensayo, el que mayor influencia presentó fue el 
debido al fenómeno de formación de torta. A partir de este modelo 
también se estableció que existe una relación entre dichos parámetros 
y las condiciones de operación.  
 
‐ La etapa de UF fue capaz de eliminar la turbidez del agua residual en 
más de un 99% y reducir el color entre un 66% y un 83%. El rechazo a 
la DQO y el rechazo a los compuestos fenólicos variaron con las 
condiciones de operación ensayadas, obteniéndose los mayores 
rechazos para la PTM de 3 bar. El rechazo a la conductividad resultó 
muy reducido, siendo prácticamente nulo para la membrana UH030 en 
todas las condiciones de operación ensayadas. En esta etapa el pH 
resultó inalterado. 
 
‐ El mejor comportamiento se observó para la membrana UP005 a PTM 
de 3 bar y VFT de 2.2 m·s-1. Los SST y la turbidez se han eliminado casi 
completamente, con una reducción del color entorno al 83%. El 
rechazo a las sales fue de un 8%, a la DQO del 50% y a los compuestos 
fenólicos del 22%. El ratio compuestos fenólicos/DQO aumentó en un 
61%. 
 
‐ La caída del flujo de permeado fue mayor y más rápida al tratar mayor 
volumen de alimentación requiriéndose limpiezas más exhaustivas, así 
como un mayor número de etapas de limpieza. Para el mayor volumen 
de alimentación ensayado, 50 L, a medida que el FRV aumentó, los 
protocolos de limpieza propuestos dejaron de ser efectivos. El 
aumento del volumen disminuyó el rechazo a la DQO y el rechazo a los 
compuestos fenólicos.  
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‐ El mejor volumen de alimentación fue 5 L para un recorte de 
membrana (0.0125 m2). En estas condiciones se consiguió alcanzar un 
FRV de 5, sin observar una caída de la densidad de flujo de permeado 
como consecuencia de la concentración de la alimentación. La 
densidad de flujo de permeado para dicho FRV resultó tan solo un 10% 
inferior al valor de la densidad de flujo obtenida en el estado 
estacionario a recirculación completa. El rechazo a la DQO y a los 
compuestos fenólicos aumentó con el FRV, pasando del 30% al 40% y 
del 9% al 13%, respectivamente. El protocolo de limpieza aplicado 
PL2_UF permitió recuperar la totalidad de la permeabilidad inicial de la 
membrana. 
 
‐ El pretratamiento del agua residual de salmuera consistente en reducir 
el pH con HCl hasta un valor de 2, permitió obtener un sobrenadante 
con una reducción de SST y turbidez del 77.6% y 75.9 %, 
respectivamente. Sin embargo, esta reducción no consiguió mejorar la 
densidad de flujo de permeado de la membrana de UF. Para las 
mismas condiciones de operación (3 bar, 2.2 m·s-1) y un FRV de 1.35, la 
densidad de flujo de permeado fue un 77% inferior a la obtenida al pH 
original de la alimentación (pH 4). 
 
‐ El análisis de la densidad de flujo de permeado para las membranas de 
NF (NF245 y NF270), a las distintas condiciones de operación 
ensayadas, utilizando como alimentación el permeado de la UF en las 
condiciones óptimas, mostró que, en el rango de VFT estudiado, esta 
variable no ejerció efecto significativo sobre la densidad de flujo de 
permeado estacionaria. Sin embargo, sí que se observó una influencia 
notable de la PTM, en el rango estudiado, aumentando la densidad de 
flujo de permeado a medida que se incrementó la PTM. 
 
‐ La densidad de flujo de permeado para ambas membranas a las 
distintas condiciones de operación resultó muy inferior a las obtenidas 
con agua osmotizada para una misma PTM, debido a la elevada 
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concentración de cloruro sódico presente en la alimentación y al 
ensuciamiento sufrido por las membranas. La densidad de flujo de 
permeado de ambas membranas a la PTMs consideradas (de 5 a 15 
bar) varió entre 5.5 y 21 L·h-1·m-2; observándose reducciones del 70 al 
77% para la membrana NF245 y del 83 al 87% para la NF270, respecto 
de su densidad de flujo de permeado hidráulica. 
 
‐ La membrana NF270 sufrió mayor ensuciamiento que la NF245. Los 
protocolos de limpieza propuestos resultaron efectivos para recuperar 
la densidad de flujo de permeado hidráulica inicial en ambas 
membranas. Sin embargo, la membrana NF270 requirió de una 
limpieza más exhaustiva, siendo necesario realizar la limpieza con 
compuestos químicos, mientras que el caso de la membrana NF245 
fue suficiente un aclarado con agua.  
 
‐ La eliminación del color en los ensayos de NF fue prácticamente 
completa. El rechazo a la DQO, los compuestos fenólicos y a la 
conductividad mostraron influencia con respecto a las condiciones de 
operación ensayadas. Los mayores rechazos a la DQO, para ambas 
membranas, se consiguieron a las VFT ensayadas más altas. Asimismo, 
la membrana NF270 presentó mayor rechazo a los compuestos 
fenólicos que la NF245. El mayor rechazo a las sales se consiguió 
trabajando a la mayor PTM considerada. 
 
‐ En la corriente de permeado de la NF, el ratio compuestos 
fenólicos/DQO disminuyó con respecto al valor de la alimentación en 
el caso de la membrana NF270, mientras que aumentó en el caso de la 
membrana NF245. 
 
‐ La membrana y las condiciones de operación seleccionadas como 
óptimas para la recuperación de compuestos fenólicos, en la etapa de 
NF, son las siguientes: membrana NF245, velocidad tangencial de 1.5 
m·s-1 y PTM de 15 bar. En estas condiciones, la eliminación de la 
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turbidez fue total, con una reducción del color próxima al 91%. El 
rechazo a las sales, la DQO y los compuestos fenólicos fue: 25%, 64.7% 
y 35.2%. El pH de la muestra no varió con respecto a las condiciones 
iniciales de la alimentación. 
 
‐ La densidad de flujo de permeado para la NF245 a 1.5 m·s-1 y 15 bar, 
disminuyó conforme la corriente de rechazo se fue concentrando. Para 
un FRV de 1.36, dicha densidad se redujo un 24% respecto de su valor 
inicial. La DQO en el permeado obtenido fue un 54% inferior, 
mostrando una pérdida de compuestos fenólicos del 27%. El protocolo 
de limpieza PL1_NF resultó efectivo para recuperar la permeabilidad 
inicial de la membrana. 
 
‐ Los permeados de la UF y de la NF mostraron un cambio de coloración 
a lo largo del tiempo, indicando una oxidación de los compuestos 
fenólicos. La acidificación de dicho permeado hasta un valor de pH 2, 
evitó la degradación de dichos compuestos.  
 
‐ La adsorción de compuestos fenólicos presentes en la corriente de 
permeado de la etapa de NF mediante la resina MN200 (40 g·L-1) 
resultó efectiva, consiguiéndose extraer cerca del 96% de los mismos 
en los primeros 15 minutos y obteniéndose una pureza de estos 
compuestos del 97%. 
 
‐ La desorción mediante etanol de los compuestos fenólicos adsorbidos 
en la resina MN200, permitió recuperar en torno al 85% de los 
mismos. 
 
‐ Al final del proceso global (UF, NF y A/D), se obtuvo una corriente 
salina con una baja presencia de compuestos fenólicos, en la cual se 
consiguió reducir la DQO del orden de un 85%, y, adicionalmente otra 
corriente rica en compuestos fenólicos, tirosol e hidroxitirosol, de 
pureza superior al 95%. 
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‐ La dilución del permeado de la UF mediante un proceso de OD, en la 
cual dicho permeado actúa de corriente de arrastre, permitió 
aumentar la densidad de flujo de permeado en la etapa de NF con la 
membrana NF245. Además, también aumentó el rechazo a la 
conductividad, la DQO y los compuestos fenólicos de forma 
significativa, por lo que no es un proceso recomendable. 
 
‐ El tratamiento mediante el proceso de UF y NF del efluente 
procedente de un reactor biológico secuencial en el que se trató la 
salmuera residual, consiguió una eliminación del 98% de DQO y del 
100% de los sólidos en suspensión, de la turbidez y de los fenoles 
totales. Las características finales del permeado obtenido indican que 
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